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RESUMO 
O processo de reforma catalítica da nafta, voltado para a produção de compostos 
aromáticos (benzeno, tolueno e xilenos), foi o tema abordado neste estudo. Considerou-se 
um típico processo semi-regenerativo, no qual existem quatro reatores radiais em série 
intercalados com quatro fornalhas que são utilizadas para aquecer as correntes que 
alimentam os reatores. 
A modelagem dos reatores foi proposta para os regimes estacionário e transiente e 
foi considerado um sistema reacional simplificado, envolvendo apenas dez compostos 
químicos relacionados através de cinco reações. A desativação do catalisador faz parte do 
modelo cinético e a expressão da taxa de formação de coque é baseada na condensação do 
aromático. 
Este modelo foi simulado a partir de um programa de computador construído em 
linguagem FORTRAN, chegando-se a resultados compatíveis com os encontrados em 
literatura. Desta forma, foi possível efetuar um estudo sobre os efeitos das variáveis 
operacionais nas concentrações dos produtos deste processo e várias conclusões 
importantes foram obtidas. 
Após analisar as relações entre os produtos originários da reforma com as variáveis 
operacionais, foi proposta uma estratégia de controle em cascata para manter a 
concentração de aromático no "setpoint" desejado. O objetivo da aplicação desta estratégia 
de controle é o de compensar os efeitos da desativação do catalisador, bastando para isso 
aumentar a temperatura da corrente de entrada dos reatores. 
A malha secundária, do controle em cascata, controla a temperatura de entrada dos 
reatores. Foram utilizados os controladores PID, DMC e LDMC no intuito de verificar o 
melhor desempenho desta malha. Estes controladores foram elaborados em linguagem 
FORTRAN e através da simulação destes casos foram obtidas informações que permitiram 
concluir que o controlador LDMC é o mais apropriado. 
Para a malha primária, que controla a concentração de aromático, impondo as 
temperaturas ótimas de entrada para cada reator (setpoints" da malha secundária), foi 
utilizado o controlador LDMC com duas opções de configuração para a matríz dinâmica. A 
primeira opção considera o sistema como sendo de múltiplas entradas e única saída 
(MISO ), com as temperaturas representando as variáveis manipuladas e a concentração de 
aromático a controlada. A segunda opção supõe que o sistema possui única entrada e única 
saída (SISO), a variável manipulada é a WAIT (que é a soma ponderada das temperaturas 
de entrada dos reatores, levando em conta a quantidade de catalisador em cada um dos 
leitos) e a variável controlada é a concentração de aromático. Observa-se que não houve 
diferença significativa entre estas duas opções para a malha primária, notando-se apenas 
uma ligeira vantagem para o caso MISO em função da maior atividade do catalisador. 
Como conclusão deste trabalho, foi possível verificar os vários aspectos da 
reforma catalítica da nafta inerentes ao processo de obtenção de aromáticos. Entretanto, 
outras pesquisas nesta linha devem ser realizadas para conseguir, dentre outras coisas, 
diminuir a defasagem existente de informações entre a tecnologia atual e a teoria 
disponível, sendo que esforços como este devem ser incentivados para obtenção de mais 
conhecimentos sobre o processo. 
Palavras-chave: Reforma Catalítica, Modelagem, Simulação e Controle. 
ABSTRACT 
The theme of this study is the process of catalytic reforming for aromatics 
(benzene, toluene and xilenes ). There were considered a typical semiregenerative process, 
with serial arrange of four radial reactors preceded by four furnaces used to pre-heat the 
reactors feed. 
There were proposed stationary and transient for the reactors. A simplified 
reacctional system were considered, involving only ten chemical compounds related 
through five reactions. The kinetic model include the deactivation of the catalyst and the 
rate of coke formation is based on aromatic condensation. 
The model was simulated in a computer FORTRAN code and the achieved results 
are compatible with the literature ones. It was then possible to study the effects of 
operational variables in the products concentrations and severa! important conclusions were 
obtained. 
The relationship among the reforming process products with operational variables 
were analyzed and a cascade control strategy was proposed to maintain the aromatic 
concentration in the desired set point. The objective of this control strategy is to 
compensate the catalyst deactivation effects, and its only action is to increase the 
temperature o f the feed reactors. 
The secondary loop in the cascade control strategy controls the temperature o f the 
feed ofthe reactors. Controllers PID, DMC and LDMC were tested in order to verizy which 
is the one what maximizes the loop performance. The controllers were programmed in a 
FORTRAN code and the simulation results shows that the controller LDMC is the most 
appropriate. 
For the primary loop, which controls the aromatic concentration, imposing the 
optimal temperature in each reactor feed ( set point o f secondary loop) the controller 
LDMC was used with two possible configuration of the dynamic matrix. The first option 
considers the system with multiple entrances and only a exit (MISO), with the temperatures 
representing the manipulated variables and the aromatic concentration as the controlled one. 
The second option supposes that the system has only one entrance and only one exit 
(SISO). The manipulated variable is WAIT (weighted average inlet temperature) the 
controlled variable is also the aromatic concentration. Both options for primary loop are 
equivalent, the MISO options is slightly better than the often one because of largest 
catalyst activity. 
In this work, it was verified severa! aspects inherent o f catalytic naphtha reforming 
process for the production of aromatics. Other researches in this line should he done in 
order to reduce the existent gap of information between current technology and available 
theory, and other efforts should be motivated for obtaining a better knowledge of the 
process. 
Key-word: Catalytic Reforming, Radial Reactor, Modeling, Simulation, Control 
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CAPÍTULO 1 
ASPECTOS GERAIS DA REFORMA 
, 
CATALITICA 
1.1 - INTRODUÇÃO 
O petróleo é uma mistura de hidrocarbonetos contendo principalmente alcanos e 
quantidades variáveis de naftênicos e aromáticos. Os componentes da mistura podem ser 
separados de acordo com a faixa do ponto de ebulição. Desta forma, é produzido gás 
liquefeito (Cl-C4), éter de petróleo e nafta leve (C5-C7), gasolina pesada ou nafta (C6-
C12), querosene (C9-C15), óleos combustíveis (Cl4-C18), óleos lubrificantes (Cl8 e 
superiores) e, finalmente, o asfalto. Dá-se a estas frações diferentes usos e nem sempre as 
proporções em que são obtidas são as mais adequadas economicamente. Por isso, foram 
desenvolvidos métodos capazes de transformar moléculas maiores em menores e vice-versa 
ou simplesmente isomerizá-las, dependendo da necessidade. 
O processo de reforma catalítica é usado para preparar parafinas ramificadas e 
aromáticos a partir de misturas de alcanos e cicloalcanos contidos na nafta. A vantagem 
deste processo é que se produz uma reconstituição ou reforma das moléculas dos 
hidrocarbonetos sem ocorrer mudanças no número de átomos de carbono. 
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A aplicação original da reforma catalítica era para obter um aumento da octanagem 
da gasolina, transformando hidrocarbonetos parafínicos e naftênicos em parafmas 
ramificadas e aromáticos, melhorando assim a qualidade do combustível a ser usado em 
motores. A aplicação do processo foi expandida, posteriormente, para a petroquímica com o 
objetivo de produzir benzeno, tolueno e xilenos (BTX), que são matérias primas na 
. obtenção de produtos como filmes, plástificantes, fibras, resinas, etc. Um outro 
componente, resultante da reforma catalítica da nafta, é o hidrogênio. Este co-produto 
possui alto valor comercial e é utilizado na própria unidade reformadora como gás de 
reciclo ou purificado e vendido como utilidade. 
O processo de reforma catalítica tomou-se conhecido em nível industrial à partir 
de 1939 com o aparecimento do processo "Hydrofonning" e teve sua primeira unidade 
inaugurada no Texas pela atual American Oi! Co. Esta tecnologia utilizava unidade cíclica 
apresentando dois reatores na regeneração e dois reatores de leito fixo no processo. O 
catalisador empregado era a base de óxído de molibidênío suportado em alumina. 
Durante a segunda guerra mundial várias unidades de reforma catalítica que 
utilizavam a tecnologia "Hydroforming" foram construídas para suprir as necessidades da 
guerra. Assim, foi produzida uma grande quantidade de tolueno para a fabricação do 
explosivo TNT (trinitrotolueno), como também, uma maior quantidade de gasolina de 
aviação (produto de alta octanagem). 
Após o fim da guerra, a gasolina de aviação e o tolueno não eram tão importantes 
quanto no período do conflito. Houve, então, um intervalo de quatro anos até que surgiu 
uma nova tecnologia chamada "Platforming", a qual foi impulsionada pelas necessidades 
das indústrias automotivas. Este processo foi implantado pela atual UOP (Universal Oi! 
Products Co.) em 1949. F oi a primeira unidade comercial que utilizou catalisador contendo 
platina. A unidade industrial era semi-regenerativa com produção contínua, operando na 
faixa de 9 a 18 meses. No final deste período, o catalisador era removido e substituído. A 
partir deste momento, o processo de reforma catalítica já podia ser visto como consolidado. 
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Cinco anos depois do aparecimento do processo da UOP, nove novos processos de 
reforma catalítica foram desenvolvidos pelas indústrias do petróleo. Este desenvolvimento 
está exposto em ordem cronológica na tabela 1.1. 
Pode-se observar que o processo de reforma catalítica utiliza tanto os reatores de 
leito fixo quanto os de leito em movimento, caracterizando o processo como semi-
regenerativo e contínuo, respectivamente. Dentre os reatores de leito em movimento apenas 
o de leito móvel é aplicado na prática. De acordo com o tipo de escoamento existente neste 
processo, tem-se tanto os reatores de escoamento radial quanto os de escoamento axial. 
Tabela 1.1 -Processos de reforma catalítica de acordo com Little [29] 
PROCESSO DESENVOLVIDO POR PRIMEIRA TIPO DE 
UNIDADE PROCESSO 
Hydroforming de leito fixo Standard Oi! Develop. Co. et al Mar. 1940 Cíclico 
Platforming Universal Oil Products Co. UOP Out. 1949 Semi-regenerativo 
Catforming Atlantic Refming Co. Ago. 1952 Semi-regenerativo 
Houdriforming Houdry Process Corp. Nov. 1953 Semi-regenerativo 
Thermofor Cat. Ref. Socony-Vacuum Oil Co. Mar. 1955 Leito móvel 
Fluid Hydroforming Standard Oil e M. W. Kellogg Dez. 1952 Leito fluidizado 
Hyperforming Union Oil Co. da California Mai. 1955 Leito móvel 
Orthoforming M. W. Kellogg Co. Abr. 1955 Leito fluidizado 
Ultraforming Standard Oil Co. (Indiana) Mai. 1954 Semi-regenerativo 
Sovaforming Socony-Vacuum Oil Co. Nov. 1954 Semi-regenerativo 
Powerforming ESSO Research e Engineering 1956 Cíclico ou Semi-re. 
Magnaforming Engelhard e At1antic Richfield Mai. 1967 Semi-regenerativo 
IFP Reforming Institut Francais du Petrole 1961 Semi-regenerativo 
Rheniforming Chevron Research Co. Jan. 1970 Semi-regenerativo 
Platforming Reg. Continua UOP Process Div. da UOP Inc. Jan. 1971 Leito móvel 
Os reatores radiais apresentam uma série de vantagens para os casos de grandes 
vazões de alimentação e quando se formam depósitos de carbono ou finos entre as 
partículas do catalisador. A grande seção de passagem dos reagentes e o seu fluxo 
horizontal permite uma pequena perda de carga, não havendo também arrastes de finos. 
Atualmente, dois processos contínuos da reforma catalítica estão licenciados: o da 
UOP (Universal Oi! Products) e o IFP (Institut Français du Petrole). Nestes casos, o 
catalisador encontra-se em fluxo contínuo de um reator para o outro, passando no final 
através de um regenerador onde o coque é queimado, retomando, então, ao primeiro reator. 
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O sistema semi-regenerativo está licenciado por diversos detentores de tecnologia 
como apresentado na tabela 1.1. O processo desenvolvido pela UOP, com a tecnologia 
"Platforming", é o que apresenta maior número de plantas semi-regenerativas licenciadas 
em todo o mundo. Este processo utiliza de três a quatro reatores de leito fixo em série, com 
fluxo radial, intercalados com fomos, com o objetivo de manter a temperatura em um nível 




















Figura 1.1 - Processo simplificado da reforma catalítica semi-regenerativo de 
acordo com McPerson et ai. [39). 
O processo semi-regenerativo, apresentado na figura 1.1, é um processo típico da 
reforma catalítica, contendo quatro reatores de leito fixo, quatro fomos intercalados e 
reciclo de hidrogênio. 
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A nafta proveniente da refinaria é separada, em uma unidade de fracionamento, em 
frações leve, média e pesada através de três colunas de destilação. As frações leve e pesada 
são enviadas aos fomos de pirólise para craqueamento a eteno e propeno. A nafta média, 
contendo hidrocarbonetos de C6 a C8, precursores de aromáticos, flui para as unidades de 
hidrotratamento, escoando, em seguida, para a unidade da reforma catalítica. 
Na unidade de hidrotratamento, a nafta média passa por um reator para retirada de 
compostos de enxofre e outros hetero-átomos que se comportam como venenos para os 
catalisadores à base de platina. O produto líquido resultante desta unidade é a carga da 
reforma. 
A nafta hidrotratada é então misturada ao hidrogênio de reciclo, sendo pré-
aquecida por intermédio do efluente do último reator da reforma. À carga pré-aquecida é 
injetada uma corrente de água e/ou cloretos orgânicos, para manter o controle da acidez da 
alumina no catalisador. 
A carga do processo, contendo nafta hidrotratada, hidrogênio do reciclo e 
água/cloro, é aquecida no fomo FI até atingir a temperatura de reação especificada para o 
primeiro reator. Uma vez que o sistema reacional é predominantemente endotérmico, deve 
haver adição de calor em cada corrente efluente dos reatores. Assim, os efluentes passarão 
pelos fomos 2, 3 e 4. As temperaturas das correntes que entram nos reatores são controladas 
através das vazões das correntes de combustível que alimentam os fomos. 
No reator RI ocorrem as reações mais rápidas do processo, é, portanto, neste reator 
onde os naftênicos são transformados em aromáticos. Estas reações são altamente 
endotérmicas, o que provoca uma diminuição da velocidade de reação. 
O reator Rl possui em média 1 O% da quantidade total de catalisador do processo, 
visto que uma maior quantidade de catalisador resultaria inútil devido à baixa temperatura 
da corrente. 
Os reatores intermediários R2 e R3 possuem em média 15% e 25% da quantidade 
total de catalisador e neles ocorrem as reações de desidrociclização, que também são 
endotérmicas, porém mais lentas. No reator R4, com 50% em média da massa total de 
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catalisador, ocorrem basicamente as reações de isomerização e desidrociclização que são 
respectivamente exotérmicas e endotérmicas. 
A corrente que deixa o último reator é resfriada, através da troca de calor com a 
. carga de alimentação, e seguindo para os condensadores e separadores de produtos, troca 
calor com a água de processo e separa-se nas fases líquida e gasosa. Parte da fase gasosa é 
reciclada pelo compressor de gás de reciclo, sendo adicionada à corrente de alimentação e a 
outra parte segue para um outro compressor que alimenta com hidrogênio as outras 
unidades do complexo de aromáticos. A fase líquida, contendo os aromáticos, segue para as 
unidades de fracionamento e extração. Esta corrente é enviada à coluna de extração de 
pentano onde produtos com menos de cinco carbonos são removidos no topo da mesma. 
Os hidrocarbonetos C6 e C7 da fase líquida são separados numa coluna de 
extração de heptano, seguindo então para as unidades de extração e fracionamento de 
aromáticos onde serão separados o benzeno e o tolueno. Os hidrocarbonetos cg+ seguem 
para a fracionadora de xilenos onde são retirados o orto-xileno e C9 aromáticos. O para-
xileno é separado por adsorção em peneira molecular e o meta-xileno é isomerizado 
juntamente com o etilbenzeno a para e orto-xileno. Os produtos desta isomerização 
retomam ao sistema de separação. 
1.2 - SISTEMA REACIONAL 
O processo de reforma catalítica é complexo e envolve um grande número de 
reações com hidrocarbonetos. Neste processo, a nafta, composta de parafinas normais e 
ramificadas, naftênicos e aromáticos de anel simples, constitui uma alimentação onde os 
compostos possuem de seis a doze carbonos. Estes hidrocarbonetos serão transformados em 
produtos com maior octanagem e maior número de aromáticos. De acordo com vários 
autores [2-5, 31 ], as reações que ocorrem no processo de reforma catalítica são: 
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1) PARAFINAS -ISOMERIZAÇÃO 
-DESIDROCICLIZAÇÃO 
-HIDROCRAQUEAMENTO 
2) NAFTÊNICOS -DESIDROGENAÇÃO 
-DESIDROISOMERIZAÇÃO 
-IDDROCRAQUEAMENTO 
3) AROMÁTICOS -IDDRODEALQUILAÇÃO 
-FORMAÇÃO DE COQUE 
Dentre as reações que fazem parte deste processo, a desidrogenação de naftênicos, 
isomerização e desidrociclização de parafinas são as mais importantes quanto à formação 
de aromáticos. As reações de craqueamento, hidrogenólise e formação de coque, por outro 
lado, diminuem o rendimento do processo, fazendo com que suas ocorrências sejam 
indesejadas. 
1.2.1 - ISOMERIZAÇÃO DE PARAFINAS 
A isomerização de parafinas é uma reação muito importante no processo de 
reforma catalítica que tem como finalidade o aumento da octanagem da gasolina. Esta 
importância se deve à grande quantidade de parafinas normalmente encontrada na corrente 
de alimentação do processo. Estas reações transformam parafmas lineares em parafinas 
ramificadas, aumentando, consequentemente, o número de octanagem do produto. 
De acordo com Jenkins e Stephens [31], esta reação é, em geral, limitada pelo 
equilíbrio, sendo pouco influenciada pela temperatura, uma vez que o calor de reação é 
pequeno (em tomo de- 3700 Btu por mols de n-parafina convertida). 
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A isomerização de parafinas necessita de sítios ácidos muito fortes. Entretanto, o 
emprego de catalisadores bifuncionais é mais conveniente do que a utilização daqueles que 
têm somente sítios ácidos, uma vez que a presença do metal provoca a transformação da 
parafina em olefina e esta se isomeriza com muita facilidade. 
As etapas que ocorrem nos sítios metálicos são muito rápidas, fazendo com que a 
isomerização das olefinas seja a etapa mais lenta e, deste modo, a etapa controladora do 
processo. 
Etapa Lenta 
n-HEXANO n-HEXENO --~~ i-HEXENO i-HEXANO 
Ac 
Jenkins e Stephens [31] observaram que a conversão de normal parafinas a parafinas 
ramificadas cresce com o aumento da temperatura. O rendimento na formação da 
isoparafina aumenta e, em seguida, decresce rapidamente devido às reações de ciclização e 
hidrocraqueamento. A seletividade das reações de isomerização de parafinas não é 
praticamente afetada pela pressão total da reação, pressão parcial do hidrogênio e 
velocidade espacial. Observaram ainda que um aumento no número de carbonos implica em 
maior reatividade e que a taxa de isomerização aumenta com a elevação da temperatura 
e/ou pressão e, na temperatura normal de reação (773 K), as formações de isoparafinas são 
favorecidas. 
1.2.2 - DESIDROCICLIZAÇÃO DE PARAFINAS 
A desidrociclização de parafmas é a reação mais importante do processo de 
reforma da nafta e tem como objetivo a formação de aromáticos. Segundo Shurn et ai. [10], 
esta importância é devida à quantidade de parafinas encontradas na carga do reator. 
Para estes mesmos autores, à medida que o peso molecular da parafina aumenta, 
mais fácil será a transformação em aromáticos. Por ser uma reação endotérmica (calor de 
reação próximo a 21000 Btu por moles de parafmas convertidas a naftênicos), ao aumentar 
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a temperatura, o equilíbrio se deslocará no sentido de favorecer a formação de naftênicos, 
que, sendo muito rapidamente desidrogenados, formarão aromáticos. Para Kugelman [I], ao 
contrário da temperatura, o aumento da pressão será desfavorável a esta reação. 
Shum et al. [I O] observaram que a velocidade espacial produz pequeno efeito na 
conversão a baixa pressão. Para alta pressão, uma baixa velocidade espacial pode diminuir a 
conversão global. 
Em seu trabalho, Sinfelt [5] conclui que a taxa de desidrociclização de alcanos 
ramificados é mais baixa do que a dos n-alcanos de mesmo número de carbono. Como a 
velocidade de reação é baixa, não se chega ao equilíbrio facilmente. 
Segundo Sinfelt [5] e Shum et a!. [!O], do mesmo modo que para a isomerização, a 
desidrociclização pode ocorrer somente sobre o componente metálico do catalisador ou, de 
acordo com Mills et a!. [7], por um caminho bifuncional que envolve desidrogenação no 
metal e ciclização no suporte ácido. 
Ciapetta e Wa!lace [2], estudaram a conversão do n-octano a aromáticos através da 
desidrociclização, utilizando um catalisador Pt/ Al 2 O 3 com os sítios ácidos neutralizados, à 
temperatura de 482°C e à pressão atmosférica. Segundo estes autores, a partir do n-octano 
pode-se chegar ao etilbenzeno e ao orto-xileno de acordo com o esquema que segue: 




c-e-t-c- c- c- c- c 
I I 
•- - - - - - - - - .J 
2 
De acordo com Ciapetta e Wallace [2], que consideram desta vez a acidez do 
catalisador, obtém-se mais de 50% de meta e para-xileno, o que demonstra a capacidade 
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isomerizante dos sítios ácidos da alumina. Depois de ser isomerizado, o n-octano pode dar 
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De acordo com este mecanismo, o meta-xileno é o composto produzido em maior 
quantidade. 
Para Ako et a!. [11], o n-octano é convertido muito rapidamente a isooctano, que, 
por sua vez, é convertido a etilbenzeno e a sua subsequente isomerização resulta em xileno. 
A isomerização do hexano foi descrita, por Chevalier et a!. [12] e Christoffel [13], 
usando uma cinética de primeira ordem. O valor da constante da taxa para uma reação de 
primeira ordem é consistente com o mecanismo bifuncional proposto por Mills et ai. [7]. 
Este mecanismo de desidrociclização utiliza catalisador bifuncional para transformar 
hexano em benzeno, e sua representação encontra-se na figura 1.2. 
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Hidrogenação 
j..HEXANO n-HEXANO 
eH!ENO ~ n-H!ENO ~ METILCICLOPENTANO ClCLOHEXANO 
t t 




Figura 1.2 - Mecanismo de desidrociclização do hexano a benzeno de acordo com 
Mills et ai. [7]. 
Neste mecanismo, a isomerização sempre ocorre nas olefinas e pode-se obter neste 
processo n-hexano, ciclohexano e benzeno. 
1.2.3 - HIDROCRAQUEAMENTO DAS PARAFINAS 
No processo de reforma, as reações de hidrocraqueamento ocorrem nos sítios 
ácidos do catalisador de forma irreversível Neste processo, busca-se a eliminação do 
hidrocraqueamento, fazendo com que a acidez do catalisador seja a menor possível, sem, 
entretanto, comprometer a atividade isomerizante. Segundo Sinfelt [5], o 
hidrocraqueamento envolve ruptura das ligações entre carbonos pela hidrogenação que é 
favorecida termodinamicamente. 
A velocidade de hidrocraqueamento é mawr para as parafinas de maior peso 
molecular. Anabtawi et ai. [15] observaram que, de uma forma indiscriminada, ocorre o 
craqueamento das parafinas lineares ou ramificadas. 
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Para Jenkins e Stephens [31 ], esta é a reação mais exotérmica (calor de reação em 
tomo de -20000 Btu por moles de componente craqueado) e mais lenta que ocorre no 
processo de reforma. Segundo estes autores, a velocidade de hidrocraqueamento é 
favorecida pelo aumento da pressão e pelo aumento da temperatura, sendo uma reação que 
consome hidrogênio. A distribuição de produtos craqueados é dependente da carga, 
atividade ácida do catalisador e tipo de catalisador. 
Segundo Parera e Beltramini [16], as reações de craqueamento são consideradas 
como reações que necessitam de grandes partículas de platina para que possam ocorrer. No 
decorrer da operação, haverá deposição de coque sobre alguns átomos de platina, tomando-
se menos ativos e, consequentemente, diminuindo a deposição de coque e a própria 
hidrogenólise. 
1.2.4 - DESIDROGENAÇÃO DE NAFTÊNICOS 
A reação de desidrogenação de naftênicos foi estudada por vários pesquisadores 
[2, 3, 5, 6], sendo constatado por Jenkins e Stephens [31] a sua alta endotermicidade (calor 
de reação médio em tomo de 82000 Btu por mols de naftênicos convertidos). Em 
consequência, o aumento da temperatura causará uma variação positiva na produção de 
aromáticos e, segundo a termodinâmica, o equilíbrio tende a ser mais favorável para os 
hidrocarbonetos de maior peso molecular. Deste modo, toma-se mais fácil obter tolueno a 
partir do metilciclohexano do que obter benzeno a partir do ciclohexano. Esta reação é de 
irnportãncia acentuada para o processo de reforma, ocorrendo rapidamente, e tendo sempre 
como produto os hidrocarbonetos aromáticos. De acordo com Jenkins e Stephens [31 ], em 
uma ti pica unidade de reforma catalítica, de 90 a 98% dos naftênicos são desidrogenados a 
aromáticos. 
Para estes mesmos autores [31 ], a conversão de naftênicos a aromáticos é 
favorecida com o aumento da temperatura e diminuição da pressão. A uma pressão de 
operação alta é requerida, também, uma temperatura alta para que, no equilíbrio, a 
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conversão a aromático seja mantida. Isto é aplicado especialmente para a reação de 
desidrogenação do ciclopentano que é um dos maiores precursores do coque. 
O efeito da velocidade espacial na taxa de reação é mínimo, visto que esta reação 
ocorre muito rapidamente. A exceção é para a desidrogenação do metilciclopentano (MCP) 
a benzeno: alta velocidade espacial diminuirá a conversão do MCP, assumindo que todas as 
outras condições sejam iguais. Segundo Ayo et al. [6], na hidrogenação do benzeno a 
ciclohexano, com o aumento da vazão, existe sempre um decréscimo de conversão em 
qualquer faixa de temperatura. Porém, foi observado que na faixa de 107 a 205 oc a 
conversão aumenta com a temperatura e na faixa de 255 a 372 oca conversão diminui com 
a mesma. Para o ciclohexeno, que é um intermediário nesta reação, ocorrerá da mesma 
forma que para o ciclohexano: a conversão é favorecida pelo aumento da temperatura e 
diminui com a vazão. 
Para Gates e Schmit [3], ciclohexanos não são desidrogenados para dar dienos, 
exceto a altas temperaturas, mas, nestas condições, estão propensos ao hidrocraqueamento 
para formar penteno. 
Em outros estudos realizados [2, 3, 5, 6], verificou-se que o aumento no número de 
grupos metila unidos ao anel naftênico, provocará um aumento no valor da constante 
cinética, considerando reação de primeira ordem, proporcionando o aumento da velocidade 
de desidrogenação dos naftênicos. 
1.2.5 - DESIDROISOMERIZAÇÃO DE NAFTÊNICOS 
Na reação de desidroisomerização de naftênicos, os naftênicos são transformados 
em aromáticos, utilizando os sítios metálicos da catalisador para a desidrogenação e sítios 
ácidos para a isomerização. Gates e Schmit [3] demonstram claramente que é necessário o 
emprego do catalisador bifuncional para obter boa aromatização. 
Segundo Mills et a!. [7], metilciclopentano se desidrogenaria a metilciclopenteno 
que, por sua vez, se desidrogenaria a metilciclopentadieno. Este último migraria a um sítio 
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ácido para sofrer isomerização a ciclohexadieno que posteriormente se desidrogenaria para 
formar o benzeno. Este mecanismo está ilustrado a seguir: 
Ó+Ó+Ó M PRECURSORES COQUE ~ DESIDROGENADOS-
Act 1 A43 Ac t 6 
C1-C6 0+0 M © ~ 
Figura 1.4 - Mecanismo de conversão de metilciclopentano a benzeno de acordo 
com Mills et al. [7]. "M" são os sítios metálicos e '~c" são os sítios 
ácidos. 
Com este mecanismo, V erderone et a!. [8] verificaram que o aumento da acidez da 
platina melhora a formação de C6 insaturados (reações 3 e 6), tendo menos 
metilciclopentano e consequentemente menor número de craqueados (reação 1) e menor 
formação de coque (reação 7). 
Schãfer e Hofer [9] verificaram que a quantidade de intermediários na 
transformação do ciclohexano a benzeno é muito baixa, indicando que a conversão direta 
do metilciclopentano a este produto pode ocorrer. 
Na isomerização de naftênicos o calor de reação médio é de 8900 Btu por moles de 
naftênico convertido, evidenciando urna reação levemente endotérmica. 
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1.2.6- HIDROCRAQUEAMENTO DE NAFTÊNICOS 
Nas condições de reforma também se hidrocraqueia as cicloparafmas, através da 
ruptura do anel seguida de hidrogenação, formando parafinas. De acordo com Kugelman 
[!], são mais susceptíveis ao hidrocraqueamento os ciclopentanos do que os ciclohexanos e, 
em cada grupamento de mesmo número de carbono, são mais susceptíveis os componentes 
de maior peso molecular. 
Para Jenkins e Stephens [31], o hidrocraqueamento de naftênicos é semelhante ao 
das parafinas, isto é, ocorre um aumento na sua velocidade com o crescimento da 
temperatura e do tempo de residência dos reagentes no reator. O craqueamento dos 
naftênicos ocorre em escala muito menor do que o das parafinas, porque os naftênicos são 
rapidamente consumidos para formar aromáticos. 
A reação é irreversível e exotérmica com calor de reação médio de 
aproximadamente -40800 Btu por moles de componente craqueado. 
1.2.7- REAÇÕES COM AROMÁTICOS 
A reação de hidrodealquilação de aromáticos gera homólogos de baixo peso 
molecular e sua importância está relacionada com as condições de formação do coque no 
processo de reforma catalítica. Segundo Jenkins e Stephens [31], esta reação tem sua taxa 
aumentada quando ocorre o aumento da temperatura e da pressão, e baixa velocidade 
espacial, motivos pelos quais sua maior ocorrência se dá nos últimos reatores. A reatividade 
é melhorada com o aumento do número de carbonos do aromático. São reações exotérmicas 
com calor de reação médio em torno de -20500 Btu por moles de componentes 
dealquilados. 
Para estes mesmos autores [31], a isomerização entre orto, meta e para-xileno 
ocorre com rapidez e suas composições estão relacionadas com o equilíbrio termodinâmico 
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e são praticamente insensíveis à temperatura. Isomerização entre xilenos e etilbenzenos 
ocorrem tão lentamente na temperatura da reforma que a reação é ignorada. 
1.2.8 - FORMAÇÃO DE COQUE 
O coque catalítico é um material rico em carbono que se deposita na superficie do 
catalisador, tomando-a inativa, impossibilitando, assim, a ocorrência de qualquer reação. 
Para Franck e Martino [17], este depósito é produzido por desidrogenação e condensação de 
olefinas, que foram geradas como compostos intermediários nas reações de outros produtos 
não saturados, resultando compostos como naftaleno, antraceno e coroneno. 
De acordo com Barbier et al. [18], a formação do coque ocorre nos sítios metálicos 
e ácidos do catalisador bifuncional da reforma. Nos sítios ácidos ocorrem as reações de 
polimerização e ciclização de compostos não saturados e nos sítios metálicos ocorrem as 
reações de desidrogenação, polimerização e ciclização, formando compostos de peso 
molecular elevado. 
Para Mills et al. [7] e Querina et al. [19], os maiores formadores de coque são os 
hidrocarbonetos não saturados ( olefinas abertas ou cíclicas), sendo que o maior formador de 
coque é o naftênico com cinco carbonos em seu anel, ou seja, os ciclopentanos. 
Vale ressaltar que, segundo Querina et al. [19], a composição da alimentação do 
processo de reforma é determinante na formação do coque. A nafta que possui ponto de 
ebulição médio em tomo de 11 O °C, faixa correspondente ao n-heptano e n-octano, formam 
menos coque que os cortes mais leves e mais pesados. No caso das parafinas leves, n-
pentano e n-hexano, há a formação de ciclopentanos. Em relação às parafinas pesadas, n-
nonano, estas produzem alquil aromáticos que facilmente formam biciclos. 
De acordo com os estudos de Van Trimpont et al. [20], para diminuir a formação 
de coque toma-se necessário a diminuição da capacidade desidrogenante da Pt por adição 
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de um segundo metal. Este segundo metal, normalmente Re ou Ir, diminui os precursores 
voláteis do coque. 
Beltramini et ai. [21] observaram que os aromáticos produzem mais coque que as 
n-parafinas, e que a formação de coque é maior quanto maior for a cadeia lateral unida ao 
anel, aumentando muito com a facilidade que a cadeia lateral apresentar em formar um 
novo anel. A formação mínima de coque das n-parafinas é aquela correspondente ao 
composto com sete carbonos (C7) que ao reformar-se produz tolueno, o qual é pouco 
formador de coque. 
Gates e Schmit [3] observaram que a polimerização e a desidrogenação que ocorre 
na superfície do metal pode ser diminuída através do aumento da pressão parcial do 
hidrogênio, favorecendo a hidrogenação das espécies insaturadas que são os precursores do 
coque. O hidrogênio é adsorvido e se dissocia sobre o metal, migrando para o suporte ácido 
("spill over"), hidrogenando resíduos de carbono que são formados. 
1.3 - MODELOS E PARÂMETROS CINÉTICOS 
O processo da reforma catalítica é considerado complexo em virtude da grande 
quantidade de reações que ocorrem em seus leitos catalíticos. Desta forma, é uma tarefa 
dificil desenvolver modelos que representem a cinética real do processo. Para contornar esta 
situação, os estudos cinéticos existentes foram realizados levando em conta grupamentos de 
compostos que representam as principais reações desejadas. 
O primeiro modelo cinético para a reforma catalítica foi proposto por Krane et a!. 
[4]. Os autores estudaram a reforma individual de hidrocarbonetos de até dez átomos de 
carbono, determinando a cinética e as constantes de velocidade dos grupamentos de 
reações. Consideraram neste trabalho a temperatura de 496 °C, pressão na faixa de 6,8 a 30 
atm, relação H 2 IHC igual a 5 e 0,3 % de platina suportada em alumina. Este modelo de 
parâmetros agrupados proporcionou resultados coincidentes com aqueles do sistema que 
17 
Capítulo 1 ~Aspectos Gerais da Reforma Catalítica 
envolve todas as reações. Porém, o modelo não representa adequadamente situações com 
temperaturas diferentes da que foi realizado o experimento. 
Van Trinpont e Froment [23] estudaram a reforma catalítica do heptano sobre 
catalisadores monometálicos e bimetálicos (Pt e Re-Pt) suportados em alumina. O modelo 
cinético sugerido segue o modelo de Hougen-Watson e a etapa limitante do sistema é o 
mecanismo que envolve os sítios ácidos. 
V an Trinpont et ai. [20] estudaram o comportamento das reações do 
metilciclopentano e metilciclohexano sobre catalisadores mono e bimetálicos. Verificaram 
que a adsorção competitiva com o tolueno é importante sobre Pt-Re/ Al 2 O 3 • A taxa de 
desidrogenação é maior sobre o catalisador monometálico. 
Todos estes estudos serviram de ponto de partida para os pesquisadores 
formularem os modelos fenomenológicos da cinética do processo de reforma catalítica. Os 
primeiros nomes no estudo dos modelos fenomenológícos foram Marin e Froment [14], 
Froment [32] e Hasten e Froment [33]. Nestes trabalhos, os autores levaram em 
consideração os fenômenos de adsorção e desorção que ocorrem na superficie do 
catalisador e se basearam no mecanismo de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (L-H-
W-H). 
Marin e Froment [14] apresentaram um modelo para as reações de reforma 
catalítica envolvendo hidrocarbonetos C6 sobre catalisador bifuncional monometálico. Os 
autores agruparam os reagentes baseando-se no trabalho de Kuo e Wei (1969). Assim, as 
isoparafinas foram agrupadas em parafinas mono e multiramificadas, os produtos do 
hidrocraqueamento foram agrupadas em cs· e os naftênicos, com 5 e 6 átomos de carbono 
no anel, formam dois grupos distintos. Os valores das constantes de adsorção foram 
negativos ou zero para os aromáticos e os cs-. Segundo os autores, as constantes de 
equilíbrio termodinâmico foram calculadas a partir de dados de energia livre encontrados 
em literatura de circulação restrita (API-projeto n° 44 (1974)). 
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V an Trimpont et al. [34] realizaram o estudo cinético da reforma catalítica do 
hidrocarboneto C7 em catalisador bifuncional mono e bimetálico. Foram deduzidas quatro 
equações da taxa para as principais reações com seus respectivos parâmetros. 
Tabela 1.4- Equações da taxa para a reforma catalítica de hidrocarbonetos 
com oito carbonos segundo Fersheneider e Mege [43]. 
DESIDROGENAÇÃO DE NAFTÊNICO k, ~ 4 3] NS <-> A8 + 3Hz r, = K K,PYN- P YAYH, 
I 
CICLIZAÇÃO DE PARAFINA k, ~ 2 ] 
nPS <-> NS +H, r 2 = K K 2 P YNYH,- PY,P 
2 
HIDROCRAQUEAMENTO DE PARAFINA r3 = k,Y,P 
nPS + H, -> cs· 
HIDROCRAQUEAMENTO DE NAFTÊNICO r4 = k4YN 
NS + 5/3H 2 -> cs· 
FORMAÇÃO DE COQUE r, = 3k
5 4 [0,25Yc 5 + 4YnP + 4YN + 8YA] 
3 AS -> coque + 9H 2 p YH, 
. . . . . ... . . N (naftemcos); nP (n-paraftnas); A (aromauco); k ( parametros cmetzcos); K (parametros termodmamzcos); 
P (pressão total); Y (fração molar). 
No estudo da reforma de hidrocarbonetos C8, poucas pesquisas foram realizadas. 
As mais importantes apresentam modelos simplificados, como por exemplo, o de 
Fersheneider e Mege [43]. Este modelo é de grande interesse para as indústrias onde ocorre 
o processo de reforma catalítica e a simplicidade facilita a sua aplicação. São apresentadas 
na tabela 1.4 as equações das taxas sugeridas por estes autores. 
Este modelo cinético contém dois parâmetros termodinâmicos e cinco parâmetros 
cinéticos, sendo representados por equações exponenciais em função da temperatura. 
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1.4 - VARIÁ V EIS DE PROCESSO 
Os processos da reforma catalítica, visando a produção de aromático e o outro 
visando a formação de gasolina com alta octanagem, apresentam poucas diferenças entre si. 
Segundo Little [29), um reformado com moléculas com mais de cinco carbonos e número 
de octanagem igual a 100, contém 72% de aromáticos. Desta forma, as diferenças entre 
estes dois processos se dá basicamente nas condições operacionais impostas por cada um 
deles. 
Dentre as variáveis operacionais, as usadas normalmente no controle do processo 
são as temperaturas, a pressão total, a relação molar entre o hidrogênio e os hidrocarbonetos 
(H 2 IH C) na alimentação, a velocidade espacial e a relação entre a água e o cloro da 
corrente reacional. 
A atividade do catalisador é controlada pela relação água/cloro (que mantém a 
acidez ideal do suporte) e pelo enxofre (que está envolvido na passivação dos metais). A 
velocidade espacial e o depósito de coque sobre a superficie do catalisador são parâmetros 
utilizados na detenninação do tempo que deverá decorrer entre uma regeneração do 
catalisador e outra. Todas estas variáveis são influenciadas pela composição da carga de 
alimentação do reator. Esta composição é de dificil controle, por ser a carga de diferentes 
origens. 
1.4.1- PROPRIEDADES DA ALIMENTAÇÃO 
A composição da alimentação afeta diretamente todas as outras variáveis. A 
depender da origem do petróleo tem-se maior ou menor quantidade de parafinas, naftênicos 
e aromáticos, fazendo com que a operação seja diferente a cada alimentação. 
Segundo Aolund [26), quanto maior é a quantidade de naftênicos e aromáticos 
presentes na alimentação maior será o rendimento a aromáticos. 
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Ciapetta [27] verificou que a nafta do Oriente Médio, com maior quantidade de 
parafinas, necessita de condições mais rigorosas (altas temperaturas e baixa pressão) para 
obter um número de octanagem similar à nafta venezuelana, obtendo desta forma um menor 
rendimento líquido e provocando uma desativação mais rápida do catalisador. 
Querina et ai. [19] verificaram que frações da nafta com ponto de bolha dos 
hidrocarbonetos entre 55 a 85 oc contém grandes teores de metilciclopentano, sendo 
portanto uma faixa de grandes promotores de coque; já as frações que possuem 
hidrocarbonetos com ponto de bolha entre 85 a 120 °C, apresentam baixo teor de coque 
principalmente pela maior quantidade de hidrocarbonetos C7; para as frações com ponto de 
bolha entre 120 a 140 oca produção de coque é maior do que a faixa intermediária devido 
principalmente ao maior conteúdo de parafinas e aromáticos de alto peso molecular. 
As concentrações das impurezas da nafta, que podem atuar como veneno do 
catalisador, devem ser rigorosamente controladas. A principal delas é o enxofre, 
responsável pelo envenenamento da função metálica. Segundo Wrzyszcz [24], nos 
catalisadores mu!timetálicos, o enxofre deve manter-se em concentrações menores do que 1 
ppm na alimentação. Por este motivo a nafta deve ser hidrodesu!furizada antes de entrar na 
unidade de reforma. Como conseqüência do alto teor de enxofre, obtém-se um menor 
rendimento líquido, um aumento da proporção de craqueados e a formação de coque. Um 
catalisador envenenado com enxofre durante longo tempo não recupera a sua atividade 
inicial ao passar uma carga sem enxofre. 
Para alguns catalisadores comerciais é necessário que seja efetuada uma pré-
su!fetação, produzindo efeitos benéficos. Quando o catalisador é novo ou está recém 
regenerado a função metálica possui uma atividade acima do normal, favorecendo algumas 
reações indesejadas, como por exemplo, a dimetilação. Na realidade, se trata de uma 
hidrogenólise que produz desalquilação de naftênicos e aromáticos. A presença de enxofre 
pré-depositado provoca ainda a passivação do metal e impede os pontos quentes que 
provocam a sinterização. 
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: 1.4.2- TEMPERATURA DE REAÇÃO 
A variável de processo mais utilizada pelas indústrias de reforma catalítica no 
controle do processo é a temperatura de reação. Através de uma simples modificação na 
temperatura da corrente de entrada no reator, pode-se aumentar ou diminuir a quantidade de 
aromáticos produzida. 
Sendo o processo global endotérmico, a temperatura ao longo do leito catalítico 
diminui, ocorrendo, como conseqüência, a redução da velocidade de reação. Esta queda de 
temperatura acarreta uma diminuição na formação de aromáticos. Para que a velocidade de 
reação permaneça constante, é necessário a adição de uma grande quantidade de energia ao 
sistema. De acordo com Gates e Schmit [3], diante do rápido resfriamento da corrente 
reacional, devido às reações de desidrogenação de naftênicos, o tempo de residência e a 
quantidade de catalisador no primeiro reator é consideravelmente menor do que nos outros. 
A temperatura a ser usada depende do processo e do estado do catalisador. Por 
serem os reatores adiabáticos, o aumento da temperatura depende das reações que ocorrem 
e da velocidade espacial. 
Para Ciapetta e Wallace (2], existem processos com quatro reatores onde, nos 
últimos, ocorrem as reações mais lentas, diminuindo a concentração de aromáticos. Assim, 
toma-se necessário aumentar a temperatura na entrada dos últimos reatores em relação aos 
primeiros, para que a conversão seja constante. O crescimento da temperatura acarreta um 
aumento da produção de gases devido a reação de craqueamento, diminuindo o rendimento 
líquido e a pureza do hidrogênio de reciclo. 
O aumento da temperatura da corrente que alimenta o reator tem a vantagem de 
aumentar a atividade catalítica e as desvantagens de diminuir a seletividade e aumentar a 
velocidade de desativação do catalisador. A temperatura de operação do processo de 
reforma catalítica encontra-se na faixa de 460 a 525°C, mas a faixa normalmente utilizada 
é de 482 a soooc [3]. 
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Considerando que o catalisador perde atividade durante a operação, a temperatura 
do reator é aumentada gradualmente para manter constante a octanagem do reformado. 
Consequentemente, de maneira indesejada, a desativação do catalisador toma-se apreciável. 
De acordo com Maldonado e Ramitez [25], a temperatura necessária para manter o número 
de octanagem constante em função do tempo é uma função do tipo exponencial. 
Segundo Little [29], nos processos industriais, não é possível medir a temperatura 
da reação pois a mesma muda continuamente ao longo do leito catalítico. Por esta razão, a 
temperatura utilizada geralmente para o estudo da reforma é a temperatura média da mistura 
reagente na entrada do reator e a temperatura média do leito catalítico. Para um processo 
com três ou quatro reatores, duas variáveis relacionadas com a temperatura são utilizadas, o 
WAIT (Weighted Average Inlet Temperature) e o WABT (Weighted Average Bed 
Temperature). O WAIT é a soma dos produtos da temperatura de entrada de cada reator 
com suas respectivas quantidades (fração em peso) de catalisador. O WABT é a soma dos 
produtos da temperatura média do leito catalítico de cada reator com suas respectivas 
quantidades (fração em peso) de catalisador e, algumas vezes, é usado em conjunto com o 
· WAIT, ou em substituição, para avaliar a atividade catalítica. 
A tabela 1. 7 ilustra, através de dados industriais, as temperaturas mencionadas em 
. um processo com quatro reatores . 
. Tabela 1.7- Temperatura de um processo industrial de acordo com Little [29]. 
NUMERO DO REATOR 1 2 3 4 TOTAL 
Temperatura de entrada eF) 914 910 907 900 
Temperatura de saída eF) 772 838 876 894 
Variação de temperatura ~T eF) 142 72 31 4 248 
Temperatura média do leito eF) 843 874 892 898 
Distribuição de cat. (% peso) 11 17 17 55 100 
WAITeF) 904 
WABTCOF) 887 
Na tabela 1.7, encontra-se ainda um outro parâmetro importante a ser levado em 
consideração que é a diferença de temperatura entre a entrada e a saída do reator (~ T). 
Segundo este autor, o ~T de 142°F no primeiro reator indica uma boa atividade catalítica 
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para desidrogenação de naftênicos. Já o !J.T de 4°F, no último reator, é um valor típico 
quando predomina a desidrociclização e o hidrocraqueamento que são etapas 
respectivamente endotérmica e exotérmica. 
1.4.3- PRESSÃO DE REAÇÃO 
O controle da pressão tem como objetivo a obtenção de um maior rendimento com 
menor formação de coque. De acordo com Gates e Schmit [3], em operações a baixas 
pressões (8,5 a 20,5 atm) encontram-se altas conversões a aromáticos, altos rendimento de 
hidrogênio e baixas conversões da reação de hidrocraqueamento, mas ocorre também, como 
conseqüência, uma rápida desativação do catalisador por formação de coque. Quando se 
trabalha com pressões elevadas (35 a 50 atm) a velocidade de reação de hidrocraqueamento 
aumenta, a conversão a aromáticos decresce, diminuindo também a formação de coque no 
catalisador, resultando, desta forma, em um longo ciclo de processo. 
Segundo D'Auria et al. [35], para se manter constante em 92,2 o número'de 
octanagem do reformado quando se reduz a pressão de 300 psig para 160 psig, é necessário 
modificar as condições operacionais. Com isso, a velocidade da reação de formação de 
coque é praticamente dobrada, diminuindo o ciclo de vida do processo pela metade. Depois 
do surgimento do catalisador bimetálico tornou-se possível operar o processo a baixas 
pressões, mantendo o mesmo tempo de operação do processo a alta pressão. 
Para Little [29] uma pergunta faz-se necessária neste ponto. Se, através da reforma, 
forem obtidos produtos com número de octanagem igual a 100, à pressão de 300 psig e 
WAIT de 970°F, qual será o WAIT requerido para manter constante esta octanagem se a 
pressão for reduzida para 100 psig? Testes industriais mostram que, reduzindo a pressão de 
500 psig para 200 psig, é necessário reduzir de 5°F o W AIT para manter constante o 
número de octanagem. Sendo assim, a pressão do reator tem um efeito relativamente menor 
do que o da temperatura no que se refere ao processo de reforma catalítica. 
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1.4.4 -RAZÃO HIDROGÊNIO/HIDROCARBONETO (H2/HC) 
A razão molar H/HC é uma das variáveis utilizadas no controle do processo de 
reforma catalítica. De acordo com Gates e Schmit [3], se for observado a razão H/HC em 
todas as indústrias de reforma verifica-se que os seus valores encontram-se na faixa de 3 a 
1 O, embora os mais utilizados estejam na faixa de 3 a 8. As indústrias trabalham 
preferencialmente com valores os mais próximos possíveis do extremo inferior desta faixa. 
Há dois motivos principais para a redução da razão H/H C. O principal deles, é a redução 
do custo de energia de compressão e circulação de hidrogênio. Manter alta razão requer 
uma grande quantidade de energia para operar uma turbina ou um compressor. O segundo 
motivo para reduzir a razão H2/HC, é o favorecimento das reações de desidrogenação de 
naftênicos e desidrociclização de parafinas em decorrência da baixa pressão parcial de 
hidrogênio. 
Por outro lado, valores mais próximos do extremo superior da faixa de operação 
(próximo a 10), diminui o rendimento a aromáticos, aumenta o hidrocraqueamento e reduz 
a velocidade de desativação. 
Para Little [29], como o valor ótimo da razão H2/HC deverá ser obtido 
experimentalmente, cada refinaria determinará o seu valor de modo a compatibilizar o 
hidrocraqueamento máximo conveniente e a desativação máxima aceitável. 
1.4.5- VELOCIDADE ESPACIAL (WHSV) 
A velocidade espacial WHSV é a razão entre a vazão mássica da carga e a massa 
de catalisador do processo. Também pode ser reconhecida como LHSV que é a razão entre 
a vazão volumétrica da carga e o volume de catalisador do processo. Na realidade a 
velocidade espacial mede o tempo de contato entre os reagentes e o catalisador. Quanto 
maior o tempo de contato maior será a velocidade de formação do coque, diminuindo o 
tempo entre uma regeneração e outra do catalisador. 
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A reforma catalítica tem duas maneiras de alterar esta formação de coque. A 
primeira delas surge com a variação da temperatura de entrada do reator (W AIT) e a 
segunda, com a variação da vazão da carga do processo (WHSV). Se a índústria necessita 
de grande quantidade de aromáticos no reformado, a temperatura de entrada do reator pode 
ser aumentada. Se as limitações dos equipamentos não permitirem o aumento da 
temperatura, o aumento de aromáticos pode ser conseguido pela redução da velocidade 
espacial, que implica em uma diminuição da vazão da carga do reator. 
Segundo Gates e Schmit [3], a velocidade espacial oscila entre 0,9 e 5, estando os 
valores mais comuns entre I e 2. O valor da velocidade espacial é uma relação entre a 
reação de hidrocraqueamento aceitável e uma desidrociclização adequada. Baixas 
velocidades espaciais aumentam o hidrocraqueamento, porém tem pouco efeito na 
desidrogenação de ciclohexanos a aromáticos que é uma reação muito rápida. Maiores 
velocidades espaciais inibe o hidrocraqueamento, porém diminuem as conversões das 
reações de formação de aromáticos. 
A desidrogenação e a isomerização não são muito afetadas pela variação da 
velocidade espacial por serem muito rápidas. Porém, com maior tempo de contato com o 
catalisador, as parafinas isômeras podem reagir sucessivamente, diminuindo os isômeros 
pela desidrociclização ou principalmente pelo hidrocraqueamento. 
1.4.6- INFLUÊNCIA DA RELAÇÃO ÁGUA/CLORO 
Para Ciapetta [27], a temperatura de operação e a relação água/cloro são as 
variáveis que apresentam faixa de variação mais ampla e que possuem uma maior 
sensibilidade de resposta. 
A magnitude da função ácida do catalisador cresce com a quantidade de cloro 
presente no mesmo (acidez tipo Brõnsted). O equilíbrio entre o cloro presente na fase 
gasosa e o cloro vinculado quimicamente ao catalisador é determinado pela relação 
água/cloro na fase gasosa. A magnitude da função ácida dependerá fundamentalmente desta 
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relação, diminuindo o conteúdo de cloro do catalisador ao aumentar a relação água/cloro na 
fase gasosa e vice versa. 
Segundo Svajgl [28], a água na alimentação do reator é a princípio indesejada, 
porque provoca uma eliminação contínua do cloro contido no suporte, modificando a 
acidez. Esta água contida na alimentação não pode ser totalmente eliminada. 
Gates e Schmit [3] observaram que a quantidade de cloro oriundo da alimentação 
do processo é baixa e, portanto, para manter a acidez deve-se injetar cloro no sistema, 
preferencialmente em forma de organoclorados para repor, de forma contínua, o cloro preso 
ao catalisador que foi retirado pela água presente. Em alguns casos pode também ser 
indispensável a injeção de água ao sistema para manter a relação água/ cloro em níveis 
desejados. 
Para Margitfalvi e Gobolos [22], o cloro colocado no sistema pode ser dividido 
pelos reatores do processo de reforma, permitindo uma maior flexibilidade operacional 
quanto à quantidade injetada para cada reator. 
A relação água/cloro pode ser modificada para corrigir a composição da corrente 
efluente do reator e para compensar variações produzidas em outros parâmetros de operação 
(composição da carga, perda de atividade do catalisador, etc.). Se o conteúdo de cloro do 
catalisador é alto, a velocidade de hidrocraqueamento cresce, aumenta a isomerização e se 
produz grande quantidade de gases, diminuindo o rendimento. Se a quantidade de cloro for 
abaixo da quantidade adequada, será necessário utilizar uma temperatura média maior para 
obter o mesmo número de octanas, e como resultado, a vida útil do catalisador será mais 
curta e o rendimento global será afetado. 
A dificuldade do controle da relação água/cloro, em qualquer instante, é devido ao 
fato de que o conteúdo de cloro do catalisador depende da pressão parcial do hidrogênio, da 
água, ácido clorídrico, qualidade dos hidrocarbonetos da carga, temperatura de entrada no 
reator e provavelmente carbono no catalisador. Esta dificuldade é resultado da lentidão da 
resposta para o aumento ou diminuição da injeção do cloro, requerendo algumas vezes 
vários dias para detectar a mudança. 
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1.5 - MODELAGEM E SIMULAÇÃO 
A obtenção de um modelo para o processo de reforma catalítica é uma tarefa 
dificil. Isto ocorre pelo fato de existir grande número de reações envolvidas no referido 
processo. Apesar do sistema reacional ser bastante complexo, somente as malhas de reações 
mais simples tem sido consideradas nos estudos que tem como objetivo descrever 
adequadamente o comportamento das reações envolvidas. 
Smith [39] desenvolveu um modelo estacionário para um sistema de quatro 
reatores de escoamento axial com quantidades de catalisador variável em cada um deles. O 
autor especificou todas as temperaturas de entrada dos reatores com o mesmo valor 
(506°C), considerou uma queda de pressão do primeiro ao último reator de 1,8 atm, razão 
H/HC de 6,9 e WHSV variando de 22,69 a 6,48 h-1• Este pesquisador considerou que na 
alimentação, as parafinas, aromáticos e naftênicos, têm as mesmas propriedades médias dos 
componentes puros. Desta maneira, o autor desenvolveu um modelo cinético de aceitável 
simplicidade. Esta simplificação se justifica pela formação de produtos com o mesmo 
número de átomos de carbono que seus precursores. 
HEPTANO B METILCICLOHEXANO B TOLUENO 
OCTANO B DIMETILCICLOHEXANO B XILENO 
Zorov et a!. [40] considerou o sistema reacional sugerido por Smith [39] e 
desenvolveu um modelo matemático em regime estacionário para o processo "Platforming" 
com três reatores em série. 
O modelo matemático, desenvolvido por estes autores, incluiu todos os parâmetros 
envolvidos na corrente de entrada do processo. Assim, foi considerado: a composição e os 
tipos dos grupos funcionais que se encontram na carga do reator, a vazão da carga do reator, 
o número de vezes que o gás que contém hidrogênio é circulado, a temperatura de entrada e 
o volume de catalisador de cada reator, e o estado do catalisador. Este modelo engloba as 
características não isotérmicas do processo e é aplicável a sistemas com número de reatores 
arbitrários. 
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Wolff [ 41] desenvolveu um modelo estacionário para a reforma catalítica da nafta, 
considerando o processo com três reatores de leito fixo em série, intercalados com fomos. 
A malha reacional é composta pelas reações de hidrogenólise de naftênicos, 
desidrocic!ização de parafinas e naftênicos. F oram omitidas as reações de isomerização e 
desativação do catalisador. Os parâmetros cinéticos do modelo foram estimados 
independentes da composição de alimentação e a partir de onze corridas realizadas na 
planta industrial. 
Através deste modelo, é possível calcular a composição na saída do terceiro reator 
e a temperatura de saída de cada um dos reatores com uma boa aproximação dos dados 
fornecidos pela planta industrial. Ele também estuda a otimização da temperatura de entrada 
do reator e a distribuição de catalisador nos três reatores, obtendo um rendimento específico 
do reformado. 
Schãfer e Hafer [9] realizaram a modelagem dinâmica e a simulação do processo 
envolvendo catalisador bifuncional na produção do benzeno a partir do metilciclopentano 
(MCP). Os resultados foram comparados com os obtidos em uma unidade de bancada que 
usa o reator integral nos experimentos. Neste trabalho os autores estudaram a 
desidroisomerização do MCP . 
Os parâmetros cinéticos foram determinados por meio experimental utilizando 
dois cata!isadores monofuncionais, um com a característica de catalisar as reações de 
hidrogenação e o outro as reações de isomerização. 
A modelagem considerou as reações como sendo de primeira ordem, e levou em 
conta que as reações de hídrogenação/desidrogenação ocorrem sobre o componente 
metálico do catalisador (sítios metálicos). Este modelo proporcionou resultados com boa 
aproximação em relação aos encontrados experimentalmente. 
Turpin [42] realizou a modelagem e a simulação de um processo que continha o 
hídrotratamento da nafta e a sua reforma. O objetivo deste estudo era verificar as melhores 
condições de processo para maximizar a produção de benzeno para a gasolina. Os 
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parâmetros cinéticos foram obtidos da literatura e considerou a formação do benzeno de 




A modelagem foi efetuada para o regime estacionário, representando somente a 
variação da concentração a determinada temperatura, atividade, pressão e velocidade 
espacial. O autor encontrou resultados próximos dos valores da planta industrial. 
Ferschneider e Mege (43] estudaram a simulação dos reatores catalíticos de leito 
fixo com escoamento radial. O modelo dinâmico proposto considera os perfis de 
velocidade, de pressão, de concentração e de temperatura do reator. V árias hipóteses foram 
adotadas, sendo as mais importantes: a não inclusão do transporte difusivo no modelo e a 
simplicidade da malha reacional. Neste sistema, todos os reagentes são hidrocarbonetos 
com oito carbonos. 
Os autores consideraram que os aromáticos são os maiores formadores de coque. 
As parafinas e naftênicos também contribuem com este tipo de reação, mas participam com 
a metade da velocidade de reação dos aromáticos. O modelo cinético contém dois 
parâmetros termodinâmicos (K1 e K2) e cinco cinéticos (k1 a k5) e cada um está relacionado 
com a temperatura através de uma função exponencial. 
O modelo foi simulado para o primeiro e o terceiro reatores que se diferenciam por 
suas dimensões e estrutura. Não houve comparação dos resultados encontrados através do 
modelo com dados experimentais, mas sim a influência de cada variável em relação a 
configuração do reator. 
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Os autores constataram que no primeiro reator, onde o leito catalítico possui 
dimensões reduzidas, a desidrogenação ocorre rapidamente nas partes periféricas do leito 
catalítico, aumentando a quantidade de aromáticos em 250% e de hidrogênio em 10%. A 
transformação de parafinas é somente de 5% e a formação de leves (C1 a C5) por 
hidrocraqueamento é de aproximadamente 3%. A quantidade de coque depositado no 
catalisador é de 1% por peso de catalisador. A maior concentração de coque sobre o 
catalisador é na entrada do leito onde a pressão de hidrogênio é menor e a temperatura é 
maior. A queda de pressão é pequena (7500 Pa) e a variação de temperatura ficou em tomo 
de- 59 K. 
No terceiro reator, as condições de operação favorecem a ciclização de parafmas e 
as reações de hidrocraqueamento. A conversão na parte superior e inferior do leito é maior 
que na central por causa do maior tempo de contato que existe nos extremos. Como o 
tempo de contato e a concentração de aromáticos são maiores do que no primeiro reator, a 
deposição de coque é maior. A queda de pressão no terceiro reator é menor do que no 
primeiro (3800 Pa), sendo explicado pelo fato de existir uma maior seção transversal do 
leito catalítico. 
Como conclusão, este trabalho mostra que na parte central do leito catalítico o 
fluxo é puramente radial e nas zonas superior e inferior o fluxo é variável e é menor. Esta 
ocorrência influi nas reações que avançam com maior intensidade nas zonas de pouco 
fluxo, acelerando o efeito térmico e influenciando a deposição de coque. 
1.6 - CONTROLE DO PROCESSO DA REFORMA 
A reforma catalítica é um processo de grande importância para a indústria 
petroquímica e refinarias de petróleo. Deste modo, vários trabalhos foram publicados 
referindo-se às suas reações, catalisadores, modelos cinéticos e modelos do processo. No 
entanto, quando o assunto é relativo ao controle deste processo, verifica-se que poucos 
títulos foram publicados nesta área. Para ser mais preciso, entre 1960 e 1999, apenas 22 
trabalhos foram impressos num total de 31200 referências sobre controle de processo. Desta 
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pequena amostragem, poucos trabalhos estão disponíveis para o uso dos pesquisadores. Isto 
se deve, sobretudo, por terem sido publicados apenas na antiga União Soviética, sendo de 
difícil acesso. 
Dentre os títulos não disponíveis, pode-se realizar um breve histórico tomando 
como base os resumos dos principais trabalhos. Em 1966 surgiu o trabalho de Moshkov et 
al.[SO], dando início às publicações sobre este assunto. Os autores estudaram o 
comportamento do controlador PID analógico no controle da temperatura dos reatores em 
um processo que buscava a melhoria da octanagem da gasolina. Nesta oportunidade o 
interesse maior era encontrar um controlador, dentre os clássicos (P, PI e PID) que melhor 
atendesse as necessidades do processo. Spunt et al. [51] chegaram a uma equação que 
calculava indiretamente o número de octanagem da gasolina que alimentava o processo de 
reforma, podendo com isso antecipar a correção das variáveis de processo para a obtenção 
do produto desejado. Andreevskii et ai. [52] estudou o controle do bloco de reatores da 
reforma catalítica através da variação das temperaturas de entrada dos reatores. As 
temperaturas para cada um dos três reatores variaram na faixa de 450 a 550 °C. A qualidade 
do produto final é melhorada pelo aumento da precisão do controle através das mudanças 
das temperaturas, melhorando a octanagem do produto final. Estes mesmos autores, em 
1983, realizaram o estudo sobre a modelagem, simulação e controle da reforma catalítica de 
uma refinaria. Neste trabalho, foi observada a grande sensibilidade do processo de reforma 
catalítica mediante a mudança dos parâmetros de operação (temperatura, componentes da 
alimentação, mudanças na atividade e cloração do catalisador). A teoria e a experiência 
industrial foram combinadas para produzir um algoritmo de controle e otimização do 
processo. Akhmetshin et ai. [53], em seus estudos sobre o controle de uma unidade da 
reforma catalítica de uma refinaria, verificaram que o rendimento do reformado é 
melhorado e a vida do catalisador é estendida quando as temperaturas de entrada dos três 
reatores são ajustadas independentemente. Estes ajustes são baseados no número de 
octanagem do reformado bem como na alimentação da unidade. 
De 1983 até 1999 alguns trabalhos disponíveis para o mew científico foram 
publicados, sendo que a sua maioria são patentes. Mesmo assim, foram encontrados nos 
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periódicos três estudos que dão uma pequena mostra do interesse das indústrias nas técnicas 
de controle mais modernas. 
Dentre estes estudos, encontra-se o de Conroy et a!. [54]. Estes autores realizaram 
o controle da octanagem da gasolina utilizando uma técnica de controle inferencial para 
calcular a octanagem do produto. Este cálculo foi baseado em análises de laboratório, na 
temperatura média ponderada dos leitos catalíticos (W ABT), na taxa de alimentação e na 
taxa de reciclo de hidrogênio. Com a dedução do valor da octanagem do produto da 
reforma, é realizada uma otimização do processo, utilizando técnicas de programação linear 
para o cálculo das temperaturas ótimas. Estas temperaturas serão os "setpoints" dos 
controladores que irão implementá-las. Nada foi abordado sobre o tipo de controlador 
utilizado. A variação encontrada na octanagem do produto deste processo foi amenizada 
com a implantação do algoritmo de controle da octanagem. O processo tomou-se fácil de 
operar e promoveu uma grande melhora na característica do produto final, com menor gasto 
de energia e aumento do rendimento do produto. 
Um outro trabalho que sugere a evolução do controle na reforma catalítica de uma 
refinaria é o de Bare [55]. Neste estudo, foi implementada uma técnica de controle digital 
que utilizava um sistema inteligente na malha de controle. Para isso, aplicou a teoria 
"Fuzzy", desenvolvendo um sistema especialista para realizar o controle de processo e a 
otimização. Os algoritmos de controle são desenvolvidos para tomar constante o número de 
octanagem e para maximizar o rendimento do produto a um determinado ciclo de vida do 
processo. Um malha de controle em cascata é utilizada para melhorar a octanagem do 
produto. Nada foi comentado sobre o controlador da malha secundária que ajusta a 
temperatura dos reatores. O autor estuda adicionalmente a versão adaptativa ("self-tuning") 
destes algoritmos. O algoritmo adaptativo é baseado em regras heurísticas para construir o 
controlador. Os resultados deste trabalho mostram que o sistema especialista desenvolvido 
pode ter uma variedade de usos no processamento de hidrocarbonetos e é competitivo 
comercialmente em relação aos controladores convencionais. 
McPherson et al. [30], desenvolveram um sistema de controle para a melhoria da 
octanagem da gasolina a partir da técnica de controle preditivo baseado em modelo (MPC). 
O programa utilizado faz parte de uma classe de controladores multivariáveis 
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comercializado com o nome de IDCOM. Este controlador foi desenvolvido por Richalet et 
al. [56] como uma mistura de identificação e comandos. Este é um controlador MPC não 
linear que utiliza uma função objetivo quadrática sobre um horizonte de predição finito. 
Este controlador também permite restrições nas variáveis manipuladas e controladas. Para 
manter o número de octanagem em um determinado valor, a malha de controle controla a 
WAIT (temperatura ponderada de entrada dos reatores) a um determinado perfil da 
temperatura, manipulando as quatro temperaturas dos reatores. A W AIT e o perfil de 
temperatura estabelecidos podem ser satisfeitos com um único passo de temperatura de 
entrada dos reatores. A correção da W AIT especificada é feita quando o operador recebe do 
laboratório o resultado da octanagem dos produtos. Este resultado e o tempo de amostragem 
são introduzidos no sistema. O modelo que calcula o ajuste da W AIT apresenta, através de 
um monitor, o valor para o operador, e este tem a opção de implementar ou não o ajuste. 
1. 7 - COMENTÁ RIOS 
A reforma catalítica é um processo complexo de dificil operação. Esta 
complexidade se deve ao grande número de reações do sistema e também ao alto nível de 
interação entre as suas variáveis. 
A utilização deste processo é difundida em todo o mundo, sendo que a maioria das 
publicações se referem ao aumento da octanagem da gasolina. Em relação a estes trabalhos, 
os estudos se limitam aos hidrocarbonetos CS a C7 que eram de interesse do mercado de 
combustível. As refinarias buscavam, além das parafmas rarnificadas, produzir o benzeno e 
o tolueno que possuem o maior número de octanagem dentre os hidrocarbonetos. 
Atualmente, com as restrições provocadas pelas exigências dos órgãos ambientais, quanto 
ao uso do benzeno e do tolueno, os estudos do processo voltam-se principalmente para as 
reações de isomerização das parafinas, beneficiando o aumento da octanagem sem maiores 
danos à saúde do ser humano. 
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O sistema reacional da reforma é complexo, envolvendo várias reações paralelas e 
consecutivas. Para Little [29], em urna análise típica da alimentação da unidade de reforma 
são encontrados parafinas, naftênicos e aromáticos, com número de carbono que varia de 
cinco a doze. As principais reações envolvidas neste processo são a desidrociclização, 
desidrogenação, hidrocraqueamento e a isomerização das parafinas e naftênicos e, em 
menor proporção, a hidrogenólise de aromáticos e suas reações de desproporcionamento. 
Desta maneira, pode-se estimar que fazem parte do sistema reacional de uma unidade 
industrial aproximadamente 78 componentes e mais de 150 reações. 
Como foi comentado anteriormente, a reforma catalítica é um processo em que as 
interações entre as variáveis são muito fortes, gerando uma certa complexidade em sua 
operação. Um outro fator que dificulta a operação do processo é a desativação do 
catalisador, produzindo modificações constantes na pressão e temperaturas do sistema. 
Existem três maneiras do catalisador ser desativado: por envenenamento, por 
deposição de coque ou por transformação do estado sólido. Se for admitido que as etapas 
anteriores ao processo de reforma operam satisfatoriamente, nitrogênio, enxofre e metais 
não farão parte da alimentação. Sendo assim, a desativação do catalisador por 
envenenamento não se aplicará e não fará parte deste trabalho. O processo de desativação 
por transformação do estado sólido também não será abordado neste estudo, porque será 
considerado que o processo não sofrerá sobreaquecimento excessivo, que é o grande 
responsável pela sinterização. Com isso, resta apenas a desativação do catalisador por 
deposição de coque. É evidente que em um processo industrial ocorrem todas estas 
modalidades de desativação, mas a deposição de coque no catalisador é fator inerente ao 
próprio processo. 
A deposição do coque causa diminuição da área específica do catalisador, 
. diminuindo a velocidade de formação dos produtos desejados. Consequentemente, isto 
provoca várias alterações da atividade e da seletividade do catalisador, sendo fator 
determinante para efetuar a sua regeneração. 
Dentre as variáveis de processo que mais influenciam a deposição de coque, 
encontram-se a temperatura e a pressão. Altas temperaturas e baixas pressões proporcionam 
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·ao sistema uma maior produção de aromáticos, mas contribuem com uma maior 
desativação do catalisador [3-5]. Estas condições são tidas como severas e suas 
especificações são um fator econômico operacional. 
À medida que o catalisador é recoberto por coque, a sua atividade vai diminuindo 
com conseqüente perda na formação de hidrocarbonetos aromáticos. Para manter o 
rendimento deste produto no mesmo nível que o requerido na ocasião do catalisador novo, 
o operador da unidade aumenta gradualmente as temperaturas das correntes de entrada dos 
· reatores. Através da elevação destas temperaturas, as reações de craqueamento passam a ter 
maior influência no meio reacional, diminuindo a pureza do hidrogênio e causando 
importante crescimento da massa de coque. Para compensar estes inconvenientes, aumenta-
se a pressão do sistema, com conseqüente melhora no rendimento a aromáticos e maior 
pureza de hidrogênio, aumentando a seletividade. 
Por motivo de simplificação o teor de cloro no catalisador e a composição de 
alimentação serão fixos, não influenciando no rendimento do processo a aromáticos. 
A relação H/HC afeta o ciclo de vida do catalisador diretamente, sendo normal o 
aumento da pressão do processo com a variação da pressão parcial do hidrogênio. 
A velocidade espacial é a razão entre vazão mássica da carga e o peso do 
catalisador. Como ambos os termos da velocidade espacial são fixos, para uma dada 
corrida, esta variável será considerada constante neste trabalho. 
Vários modelos matemáticos foram sugeridos para representar o processo de 
reforma catalítica da nafta. Smith [39], Zhorov et ai. [40], Wolff [41] e Turpin [42] 
. realizaram a modelagem para o regime estacionário e consideraram o sistema reacional 
. simplificado, representado por classes de hidrocarbonetos e não por substâncias individuais. 
Quanto ao modelo dinâmico do processo de reforma catalítica, dois trabalhos tiveram 
destacada importância. Um deles, realizado por Schafer e Hafer [9], considerou apenas a 
obtenção do benzeno a partir da reação de desidrogenação do metilciclopentano. O outro, 
desenvolvido por Ferschneider e Mege [43], mostrou um estudo dinâmico, visando a 
estrutura do reator e um sistema reacional com cinco reações principais, tendo como 
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componentes de alimentação hidrocarbonetos com oito carbonos. Estes últimos autores não 
quantificaram os resultados. 
Os estudos sobre o controle de processo da reforma catalítica foi pouco divulgado 
no meio científico. Isto deve ter ocorrido, provavelmente, pelo desejo dos grandes 
detentores de tecnologia em manter o avanço de seus processos em absoluto segredo, 
tornando as indústrias dependentes de seus conhecimentos. Por sua vez, as empresas 
também não manifestam interesse em divulgar seus estudos nesta área devido a grande 
concorrência imposta pelo mercado. 
Pelo mínimo de publicações disponíveis sobre o controle do processo da reforma 
catalítica, é difícil acompanhar os avanços tecnológicos ocorridos nesta área. Contudo, fica 
claro o interesse das indústrias pelas técnicas de controle avançado, como indicam os 
trabalhos de Conroy et a!. [54] e McPherson et a!. [30]. Este interesse se origina da 
necessidade de diminuir as ações do homem sobre o processo, reduzindo o custo de 
operação pela maior precisão do controle. Nos dias de hoje, o operador da planta ainda é o 
elo de ligação entre as variáveis do processo e seu futuro ajuste. Esta interação entre o 
homem e a máquina ocorre, por exemplo, devido a constantes variações das especificações 
operacionais causadas pela perda de atividade do catalisador. Segundo Luyben [36], para 
diminuir os problemas entre homem e máquina, alguns pesquisadores projetaram o controle 
adaptativo para o processo da reforma catalítica, mas os resultados práticos os reprovaram. 
O grande problema do controle adaptativo, encontrado pelas indústrias, é a não existência 
de verificação dos ajustes realizados (não tem garantia de ser robusto). 
Os trabalho elaborado por Conroy et ai. [54] e McPherson et a!. [30] são de grande 
valia pela estratégia de controle apresentada, mas necessitam de resultados práticos ou 
simulados que daria uma consistência maior a seus desenvolvimentos. 
Diante do que foi pesquisado, o controle do processo da reforma catalítica é um 
tema pouco explorado pelos pesquisadores, apesar da sua importância. Sendo assim, surge 
de imediato o interesse no estudo deste assunto, levando em conta os tópicos pouco 
·desenvolvidos até o momento. 
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1.8 - PROPOSTA DE TESE 
O estudo da reforma catalítica da nafta é de grande importância para o meio 
acadêmico e industrial, sobretudo pelo que seus produtos representam para o 
· desenvolvimento do ser humano. Desta forma, a compreensão do processo é fator 
preponderante para que se possa propor mudanças na unidade, diminuindo, com isso, os 
custos operacionais. 
Este trabalho terá como base o processo da reforma catalítica voltado à produção 
de aromáticos (BTX), representando um verdadeiro desafio pelos poucos conhecimentos 
disponíveis sobre os detalhes de operação. A unidade considerada, como a maioria das 
unidades de reforma, é semi-regenerativa. Quatro reatores radiais de leito fixo e fluxo 
centrípeto são dispostos em série e quatro fornalhas intercaladas com estes reatores são 
responsáveis pelo aquecimento das correntes de entrada nos mesmos. O fluxograma 
simplificado deste processo encontra-se na figura 1.1. 
Para se conhecer as várias influências das variáveis de processo sobre os produtos, 
serão desenvolvidos dois modelos do processo que representem o comportamento estático e 
dinâmico do sistema, dentro de sua faixa de operação. O modelo teórico baseado nos 
fenômenos químicos e fisicos, representa uma boa alternativa, desde quando, não se dispõe 
de dados experimentais para desenvolver um modelo empírico. 
De qualquer forma, o desenvolvimento de um modelo teórico rigoroso não é 
prático para processos complexos, devido ao grande número de equações diferenciais com 
um número significativo de parâmetros desconhecido (de processo e cinético). Sendo 
assim, buscou-se na literatura um modelo reduzido em relação ao número de reações e 
componentes que atendesse à produção de xilenos. Os xilenos foram colocados como 
restrição porque são os produtos mais valiosos deste processo, sendo sua maximização um 
objetivo importante a ser alcançado. O modelo proposto por Ferschneider e Mege [43] 
possui estas características: poucas reações e poucos componentes. Desta forma, o sistema 
· reacional considerado para este trabalho terá como reagentes a parafina, o naftênico, o 
aromático e o hidrogênio, sendo que os hidrocarbonetos possuem oito carbonos. Além 
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disso, as reações de desidrogenação do naftênico, ciclização da parafina, 
hidrocraqueamento de parafinas e naftênicos e formação de coque são partes integrantes do 
sistema. 
As equações diferenciais parciais que representarão o modelo dinâmico do reator 
serão resolvidas através da aplicação do método das Diferenças Finitas. As equações 
diferenciais ordinárias, provenientes desta discretização e do modelo em estado 
estacionário, serão resolvidas pelo método de Runge Kutta Gil!. Estes métodos numéricos 
foram escolhidos por serem os mais populares devido às suas exatidão, estabilidade e 
facilidade de programação. A avaliação do modelo será obtida através da comparação entre 
os resultados simulados e os dados, em regime estacionário, oriundos da planta industrial 
fornecidos por Little [29]. 
Um outro modelo que terá bastante importância para a elaboração de uma 
estratégia de controle adequada é o da fornalha. Este, também, será simplificado devido à 
dificuldade de obtenção dos parâmetros relativos à troca térmica do processo em estudo. 
Desta forma, serão encontradas as equações dos balanços de massa e energia, considerando 
que todo o calor liberado pela combustão será absorvido imediatamente pela corrente 
reacional. O combustível utilizado será o gás natural por estar disponível em grande 
quantidade no mercado nacional. 
Várias empresas vem procurando a produção seletiva de aromáticos nas plantas de 
reforma, visando a maximização da produção dos xilenos. Esta preferência das indústrias 
tem origem principalmente no alto preço deste produto. A elaboração de uma estratégia de 
controle, que contribua para a obtenção de uma concentração máxima de xileno no produto, 
é uma meta a ser atingida. 
A responsável direta pela diminuição da concentração de aromáticos é a 
desativação do catalisador, mas este decréscimo pode ser minimizado mediante o aumento 
das temperaturas das correntes de alimentação dos reatores. De acordo com Conroy et a! 
[54], no tipo de malha de controle mais simples, o operador do processo atua decisivamente 
para o obtenção de melhores resultados. Desta forma, ele verifica o valor da octanagem do 
produto e, mediante uma curva de ajuste, manipula os "setpoints" dos controladores PID. 
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Estes controladores, por sua vez, controlam as temperaturas das entrada dos reatores pela 
manipulação das vazões de combustível das fornalhas. 
Este processo pode ser melhorado, diminuíndo a intervenção do operador a partir 
de um controle mais inteligente. Para exemplificar, pode-se considerar que um analisador 
de concentração seria instalado na saída do último reator, passando os resultados de suas 
análises para um controlador digital. Este analisador pode ser baseado em redes neurais 
artificiais como cita Brambilla e Trive!la [57] que, dentre outras vantagens, é uma 
alternativa de baixo custo para um analisador em linha. O controlador digital, citado 
anteriormente, deve possuir algumas características básicas como: trabalhar com muitas 
variáveis e ter habilidades para manipular restrições operacionais. As saídas deste 
controlador seriam as temperaturas ideais para as entradas dos reatores. 
Uma estratégia conveniente, para atender a situação descrita no parágrafo anterior, 
é o controle em cascata. Esta estratégia de controle avançado, largamente difundida por 
vários autores (Seborg et al. [58), Luyben [36], dentre outros), deverá manter a 
concentração dos xilenos em um determinado nivel, conseguindo, ainda, controlar o 
processo mediante perturbações de algumas variáveis na entrada dos reatores. 
A malha primária desta técnica, controlará a concentração dos xilenos perturbada 
pela desativação do catalisador. Um tipo de controlador adequado para suprir as 
necessidades desta malha é o controle preditivo baseado em modelo (MPC). Esta classe de 
controladores foi estudada por Garcia et al. [3 7] e prevê o comportamento futuro das 
variáveis controladas na busca do desempenho ótimo, diminuíndo a intervenção de 
especialistas por grandes períodos. Um representante deste tipo de controlador, que tem 
sido aplicado com sucesso em muitos processos, é o DMC (Dynamic Matrix Control) e 
suas variações. 
O controlador DMC foi escolhido por possuir alguns benefícios em sistemas como 
o da reforma catalítica: 
• São multivariável com forte interação entre as variáveis controladas e 
manipuladas. 
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• Apresentam potencial para otimização em tempo real, como, por exemplo, 
unidades com elevado consumo de energia. 
• Tem limites nos equipamentos e nas condições operacionais, pois este 
controlador apresenta a característica de manipular restrições operacionais 
explicitamente, garantindo que nenhuma variável manipulada e/ou controlada 
ultrapasse os limites de segurança. 
• Para processos dificeis de modelar, apresenta uma poderosa ferramenta que é 
o modelo de convolução discreto. 
A saída da malha primária que são as temperaturas das correntes de entrada nos 
reatores são os "setpoints" das malhas secundárias. 
As malhas secundárias irão controlar as temperaturas dos reatores através da 
manipulação das vazões de combustível das fornalhas. Estas malhas normalmente possuem 
controladores analógicos clássicos (P ou PI ou PID). Contudo, neste trabalho, serão 
. estudados os controladores digitais PID, DMC e LDMC e será verificado qual deles gerou 
melhor resultado. 
A partir da elaboração de um modelo do processo adequado e uma apropriada 
estratégia de controle, pretende-se obter um material fundamentado nos vários aspectos da 
reforma catalítica da nafta voltada à produção dos xilenos. 
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2.1 - INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, serão formuladas as equações dos balanços de massa e energia para 
os dois principais equipamentos do processo de reforma catalítica: os reatores e as 
fornalhas. 
Os reatores são responsáveis pelas transformações da nafta em aromáticos e são 
modelados levando em conta os regimes estacionário e transiente. No caso das fornalhas, o 
modelo será em regime transiente e sua finalidade é modificar as temperaturas das correntes 
reacionais tomando-as adequadas para a operação. 
2.2 - MODELO DO REATOR 
A modelagem matemática dos fenômenos que ocorrem no interior do reator é uma 
poderosa ferramenta para a análise de processos na indústria química. 
Para descrever o funcionamento de um reator é necessário que sejam estabelecidas 
as equações que relacionam a evolução da composição da mistura reagente com a maneira 
que o fluxo circula e com a geometria do reator. As equações de balanço de massa são 
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escritas para uma espécie química e serão necessárias tantas equações quantas forem as 
reações químicas independentes existentes no sistema. 
A composição da mistura irá variar no decorrer da reação, com exceção do estado 
de equilíbrio, fazendo com que a velocidade da reação seja diferente a cada ponto. Então, 
toma-se necessário decompor o volume do sistema em partes tão pequenas que a velocidade 
seja considerada uniforme em cada elemento. 
A maioria dos sistemas reacionais apresentam efeitos térmicos associados às 
reações químicas, fazendo com que haja necessidade de mais uma equação que é a do 
balanço de energia. Este balanço entálpico leva em conta a quantidade de energia que é 
transportada pela corrente de entrada e sai da do fluido, a quantidade de calor (energia 
térmica) que é convertida ou produzida pela reação química, e ainda, a quantidade de calor 
que é trocada com o exterior através das paredes do reator. 
A complexidade dos processos catalíticos é normalmente elevada, sendo 
necessário ter em conta não somente os parâmetros intrínsecos, que ocorrerão à superfície 
externa do catalisador, caso o mesmo não seja poroso, como também os parâmetros que 
vêm da estrutura fisica do cata!isador utilizado e, ainda, os parâmetros relacionados com a 
operação do reator. 
O estudo do dimensionamento de reatores utiliza normalmente modelos simples, 
tanto para o reator quanto para o sistema químico, de modo a poder isolar as características 
intrínsecas da reação. Existem basicamente dois tipos de modelos que são freqüentemente 
utilizados para reatores catalíticos heterogêneo. Um deles é o modelo pseudo-homogêneo, 
onde se ignoram os processos que ocorrem devido à existência de duas fases e, portanto, 
admite-se a reação como se fosse homogênea. O outro é o modelo heterogêneo, onde são 
considerados os processos de transporte entre o seio do fluido e a superfície externa da 
partícula do catalisador (na hipótese do catalisador não ser poroso), levando em conta a 
existência de duas fases. 
O procedimento para efetuar a modelagem de reatores homogêneos e heterogêneos 
é essencialmente o mesmo, passando pela etapa de formulação das equações até suas 
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resoluções. Para chegar a estas equações, são adotadas suposições que poderão ou não 
levar em consideração o gradiente axial de concentração e temperatura, bem como a 
dispersão axial e radial. Enfim, é necessário fazer simplificações para facilitar a resolução 
dos sistemas de equações resultantes, mas não se pode esquecer a precisão do modelo 
matemático. 
Um típico reator para o processo da reforma catalítica é o de escoamento radial 
com fluxo centrípeto. Este reator é uma alternativa encontrada pelas indústrias para 
diminuir o problema de perda de carga originada pelas elevadas velocidades espaciais. 
Na figura 2.1, encontra-se um esquema simplificado de um reator radial de fluxo 
centrípeto, onde a corrente de alimentação é introduzida no topo e distribuída sobre a seção 
transversal do reator através do distribuidor. O catalisador encontra-se fixo em uma cesta 
central disposta radialmente. Na cesta interna, chamada de coletor central, o produto da 
reação escoa para a saída do reator. No volume da cesta externa, tem-se o reagente prestes a 
entrar no leito catalítico. Para evitar caminhos preferenciais, a parte superior do tubo coletor 
não é perfurada. 
COLETOR 
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2.2.1 -HIPÓTESES SIMPLIFICADORAS 
Para realizar a modelagem de um reator catalítico é necessário estabelecer um 
conjunto de hipóteses que serão aplicadas às equações de balanço. Assim, serão obtidos 
modelos que, embora simplificados, sejam capazes de representar, de forma adequada, a 
. situação física em estudo. Neste trabalho são admitidas as seguíntes hipóteses: 
Hl - O modelo é unidimensional. 
H2 - A mistura reacional comporta-se como um gás perfeito. 
H3 - Não existe formação de caminhos preferenciais para o escoamento. 
H4 - Na entrada do leito catalítico, o vetor velocidade só tem componente radial. 
H5 - O gradiente axial de temperatura no leito não é suficiente para provocar o 
fenômeno da convecção natural na direção z, logo a componente axial da 
velocidade é nula ( Vz = O ) e a pressão é função apenas da direção radial. 
· . H6 - O modelo pseudo-homogêneo é válido. A taxa de reação, a temperatura e a 
concentração da mistura reagente são avaliadas no seio da fase fluida. 
H7 - A transferência de calor pelas extremidades do reator são desprezível. 
H8 - Supõe-se que não haja reação química fora do leito catalítico. 
H9 - Supõe-se que não haja gradiente de pressão e temperatura antes dos reagentes 
atingirem o leito catalítico. 
H lO- Os perfis de concentração, e temperatura do fluido, ao atravessar o 
leito catalítico são apenas função da direção radial. 
Hll -As transferências de massa e energia ocorrem pela difusão e condução de 
calor, respectivamente, sendo que os efeitos convectivos foram desprezados. 
H 12 - As partículas do catalisador são esféricas e não porosas. 
H 13 - A difusividade e a condutividade térmica são constantes. 
H 14 - A operação do reator é adiabática e o fluxo de calor na parede é zero. 
H15- A porosidade do leito catalítico é uniforme. 
Hl6 - O modelo cinético escolhido apresenta cinco espécies químicas e cinco reações: 
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Reacões químicas 
a ) Desidrogenação de naftênicos; 
b ) Desidrociclização de parafinas; 
c ) Hidrocraqueamento de parafinas; 
d ) Hidrocraqueamento de naftênicos; 
e ) Formação de coque. 
Espécies químicas - Naftênicos - C8H16; Parafina- C8H18; Aromáticos - C8H10; 
Parafinas- C, a C5; Hidrogênio- H,. 
2.2.2 - MODELO PSEUDO-HOMOGÊNEO 
De acordo com este modelo, um sistema heterogêneo pode ser tratado como 
homogêneo, escrevendo os termos referentes à equação da taxa em função da taxa global da 
reação , então : 
onde: 
fg,i ~ T] • fl,i 
11 -? fator de efetividade 
r I. i -? equação da taxa intrínseca da reação 
rg.i -? equação da taxa global da reação 
(2.1) 
As velocidades nos balanços de massa e energia são superficiais, isto é, são as velocidades 
calculadas com base na seção reta total do reator. 
V r= SL. Vef,r Vz= SL.Vef,z (2.2) 
onde: 
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porosidade do leito catalítico 
V r velocidade superficial na direção radial 
Vz velocidade superficial na direção axial 
V ef velocidade efetiva 
2.2.3 - BALANÇO DE MASSA TRANSIENTE 
Considerando um reator tubular com escoamento radial e fluxo centrípeto, a 
equação da conservação da massa é obtida aplicando-se o balanço de massa à espécie i em 
um elemento de volume anular fixo no espaço, no qual a mistura reagente está fluindo. 
Dentro deste elemento de volume a espécie i pode ser produzida ou consumida por reação 
química a uma certa taxa. O elemento de volume está representado na figura 2.2. 
Figura 2.2 - Elemento de volume do leito catalítico de um reator radial. 
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Então, pode-se representar o balanço de massa pela seguinte equação: 
Taxa de 





Taxa de entrada 
de i no 
elemento de 
volume 
Taxa de saída 
de í do 
elemento de 
volume 
As várias contribuições do balanço de massa são: 
1 - Taxa de acúmulo de massa da espécie i 
ôCi 
(27trLlrLlz) --ôt 
2 -Taxa de entrada de i no elemento de volume D.v 
em r+ D.r 
em z 
2 1t r Llz C i ( - Vi )r I r+ Ar 
27trMCi (vi)z lz 
3- Taxa de saída de i do elemento de volume D.v 
em r -c> 27trLlzCi (-vi)r Ir 
em z+D.z -c> 2 1t r D.r C; ( Vi )z I z + 6z 
4- Taxa de consumo de i no elemento de volume D.v 
2nrl!ri\.z (-R;•) 
onde: 
Volume do elemento ( cm3) 
Taxa de 




2 1t r 1\.r Llz 
2 1t r L\.z 
27trD.r 
Área lateral do elemento de volume ( cm2) 
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V r 
Vz 
Concentração da espécie i (mo!lcm3) 
Velocidade superficial na direção radial ( cm/s) 
Velocidade superficial na direção axial ( cm/s) 
Raio (em) r 
Ri• Taxa global de consumo do reagente i baseado no 
volume do fluido (mollcm3 s) 
Substituindo as equações (2.4) a (2.9) em (2.3), tem-se: 
(2 :>rrLlrLlz) 
ôCi 
ôt = 2 :>rrLizCi (-v;)r /r+!!r + 2 1rrL1rCi (vi)z /z -
2 7CY Llz C (- Vi)r /r - 2 7rr L1r C (vi)z /z +Llz -
2 1rrLlrLiz (-Ri•) (2.10) 
Os termos da equação (2.1 O) serão agrupados em torno dos pontos r e z. Desta 
forma, a equação resultante será dividida por (2 n ór flz) e tomando a definição de derivada 




- ~ ( rCi(vi)r)- oz ( rCi(Vi)z)- r(-R;*) 
Sabendo-se que Ji * é o fluxo molar difusivo. 







Velocidade do componente i (cm/s) 
Velocidade molar média (cm/s) 
Velocidade de difusão de i em relação a v* (cm/s) 
Coeficiente de difusão ( cm2/s) 
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Ji * = Ct Vi - Ci v* =:;> O Vi =.li * + O v* =:;> 0 Vi= -Dij '\70 + Ci v* 
(2.12) 
Substituindo a equação (2.12) na equação (2.11) , obtém-se: 
aci 
ot 
1 ô ô 
- - ~ (r(- Difr '\7 O + O Vr* )} - -- (- Dijz '\7 O + C. Vz*) - (-Ri *) 
r vr ôz 
(2.13) 
Considerando que a velocidade em z é desprezível e os coeficientes de difusão e a 
velocidade na direção r são constantes, resulta: 
aci 
ot 
I ô oC i ô õC i 
---- (r(-Difr ---+CiVr*})- -(-Difz )-(-Ri*) 
r ôr õr ôz õz 
(2.14) 
Os termos da equação (2.14) referem-se ao volume total do reator, não levando em 
conta a existência de um leito catalítico. Para haver uma representação adequada, o volume 
do leito tem que ser considerado, a fim de fornecer o volume real de vazios. Assim, será 
chamado de EL a porosidade do leito, que é o percentual de vazíos do leito catalítico, 
considerando o catalisador como não poroso. 
Sabendo que o volume anular é o de um reator de leito fixo, é conveniente que a 
taxa da reação, que está baseada no volume do fluido, seja substituída por uma equivalente 
e que esteja em função do volume da partícula (Ri). Para efetuar esta transformação deve-se 
multiplicar a taxa da reação por um fator que represente a parcela de sólido do leito 
catalítico ( I - EL ). Então: 
(2.15) 
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onde: 
Vt ~ Volume total do reator ( cm3) 
Volume do leito catalítico ( cm3) 
Desta forma, todos os termos da equação (2.14) devem agora estar referidos ao 
leito catalítico, então: 
ôC i 
&L ôt 
1 ô ôC i o oC i 
--- ( r(-AJr +Civr* )) - "z (-AJz )-
r or or u oz 
(1- &L) (-R;) (2.16) 
onde P if é o coeficiente de dispersão de massa. 
Rearrumando a equação (2.16) e considerando que o sistema estudado tenha fluxo 
somente no sentido radial, obtém-se: 
ôCi 
&L ôt 
1 o oC i 1 o 
--;;-(rAJr )- ---(rCivr*)-(1-&L)(-Ri) 
rur or ror 
(2.17) 
Por estar trabalhando com reator de leito fixo, uma unidade conveniente que será 
utilizada é a massa de catalisador. Então, a taxa da reação levará em conta a massa da 
partícula (Rim) e não o seu volume (Ri). Assim, (Ri= pp Rim) e a equação (2.17) ficará : 
ôC i 1 o o C i 1 ô &L--~ --{rAJr ) ----(r Civr*) -(1-&L)pP(-R~m) ôt r or or r or 
(2.18) 
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Considerando que não existe dispersão de massa e o termo (r vr*) pode ser 






- (1 - 8L) pP (- Rim ) (2.19) 
O sistema reacional em estudo está em estado gasoso, então, para adequar os dados 
do sistema teórico com o prático, aplica-se uma outra hipótese que é a do gás perfeito, onde 








él p i 
élr 
~ Velocidade mássica Go (g/cm2 s) 
(2.20) 
Para diminuir a possibilidade de instabilidade numérica, devido a manipulação de 
valores de ordem de grandeza diferentes, é necessário adimensionalizar a equação final de 
balanço de massa. Desta forma, será realizada a substituição das variáveis reais por 

















Pressão adimensional do componente i 
Pressão parcial de hidrogênio (atrn.) 
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Assim, a equação (2.21) é a equação final do balanço de massa e pode ser reescrita 


























Porosidade do leito catalítico 
Velocidade mássica (g/cm2 s) 
Pressão parcial do hidrogênio na entrada do reator ( atrn.) 
Pressão parcial do componente i ( atrn.) 
Pressão total na entrada do reator (atrn.) 
Peso molecular médio da mistura reacional (g/mol) 
Massa específica da partícula (g/cm3) 
Raio na sai da do leito catalítico (em) 
Raio na entrada do leito catalítico (em) 
Taxa de reação do componente i baseada na massa da partícula 
(mol/g s) 
Para resolver esta equação diferencial parcial, deve-se conhecer quais as condições 
de contorno do sistema. 
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Na entrada do leito catalítico e no tempo igual a zero tem-se: 







Pressão parcial do componente i na entrada do reator ( atm.) 
Raio na entrada do leito catalítico (em) 
pi --+ Pressão parcial do componente i ( atm.) 
t --+ Tempo (s) 
Adimensionalizando as condições de contorno, resulta: 
CC r= O 
2.2.4 -BALANÇO DE MASSA ESTACIONÁRIO 
Pi = pio 
Pn 
Pode-se realizar dois tipos de simulação: a transiente, que estuda, por exemplo, as 
partidas e paradas da unidade e está representada pela equação (2.22); a estacionária, que é 
aplicada, por exemplo, em projetos e otimizações de unidades. Desta forma, pode-se dizer 
que o modelo dinâmico e o estacionário são de grande utilidade no dia a dia de uma planta 
industrial. 
Consequentemente, a obtenção da equação do balanço de massa para o estado 
estacionário é importante. O modelo estacionário considera que não ocorre variação da 
pressão parcial com o tempo. Assim, partindo da equação (2.22) encontra-se a seguinte 
equação de balanço de massa: 
d P, 
d r' 
= - AI (-Rim} (2.23) 
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onde: 
2.2.5 - BALANÇO DE ENERGIA TRANSIENTE 
Aplicando o princípio da conservação de energia às premissas admitidas 
anteriormente, sobre o elemento de volume .:lv, e as hipóteses simplificadoras expostas no 
item 2.2.1, tem-se a seguinte equação geral para o balanço de energia: 
Taxa de 
acúmulo de 
energia dentro = 
do volume de 
controle 
Taxa de entrada 
de energia no 
volume de 
controle 
Taxa de saída 
de energia do 
volume de 
controle 





De acordo com a equação (2.24) as várias contribuições do balanço de energia são: 
1 -Taxa de acúmulo de energia 
éJ 
(2Jrrk.dz) ot (pCpT) 
2 - Taxa de energia que entra em r + L1r por convecção 
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3 - Taxa de energia que saí em r por convecção 
(2.27) 
4 - Taxa líquida de calor adicionada por condução na entrada do elemento de volume 
e 2 1C r k ( q }z /z (2.28) 
5 - Taxa líquida de calor adicionada por condução na saída do elemento de volume 
e 2 1C r k ( q }z /z + tJz (2.29) 
6 - Taxa líquida de calor gerada por reação química 
onde: 
n 
2 ter k L1z 2: ( Mfq )( - R., *) 
q=l 









q (subscrito) --? 
Volume do elemento (cm3) 
Área lateral do elemento de volume (em') 
Área superior do elemento de volume ( cm2) 
Velocidade superficial na direção radial (cmls) 
Capacidade calorífica média do fluído à pressão 
constante (cal! g k) 
Temperatura (K) 
Fluxo de calor por unidade de ârea (callcm2 s) 
Raio (em) 
Massa específica média da corrente gasosa (g/cm2) 
Calor de reação de cada etapa da malha (cal/mo!) 
Taxa de reação de cada etapa da malha baseada 
no volume do fluído (mol/cm3 s) 
Etapa da malha de reação 
Substituindo as equações (2.25) a (2.30) em (2.24), obtém-se: 
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ô 
(2 JCrLlrLJz) Ôt ( P CpT) =2 JCrk p CpT (-v)r lr+LJr+2 JCrk (q)r lr+LJr + 
2 7C r Llr ( q )z lz 
2 7C r k ( q )r Ir 
n 
- 2 7C r k p Cp T (- v )r Ir 
- 2 7CrLlr { q)z /z+LJz 
2JCrLlrk I(llHq)(-Rq *) 
q=l 
(2.31) 
Rearrumando a equação (2.31 ), dividindo todos os seus membros por 2.1t.LI.r.llz, 
tornando o limite quando !:!.r ... O e !!.z ... O e utilizando a definição de derivada, tem-se: 
ô - ô - ô ô 
r - ( p Cp T) = ---:;;--- (r p Cp T (v )r) + --:;;--- (r ( q )r) - - (r ( q )z) 
ôt u r u r ôz 
n 
r. I (llHq )(- Rq *) 
q=l 
Considerando que a lei de Fourier, para a condução de calor, é dada por: 







K coeficiente de condutividade térmica (cal/em s K) 
e substituindo-a na equação (2.32), encontra-se: 
ô -
-( p CpT) --
ôt 
1 éJ 
r ~(r p CpT (v)r) 
éJ éJT 
-éJ-z (- K _éJ_z_ 
1 éJ éJT 
+--(r(-K )) 
r éJr éJr 










- L ( Llli ) ( - R *} 
q"'l q q 
+K 
oz 2 - /( 
(2.34) 
Fazendo as mesmas considerações que foram efetuadas para o balanço de massa 
sobre a taxa da reação baseada no volume da partícula (Ri) e a taxa de acúmulo baseada no 
volume real, encontra-se : 
oT 
&L o t 
onde: 
K 
oT " (v)r -- + -
O r pCP 
o 2 T 
oz 2 
o'T 
[ or 2 
Coeficiente de dispersão térmica (cal/em s K) 
(2.35) 
Considerando o sistema unidimensional em r ( fluxo somente no sentido radial ) e 
a taxa da reação baseada na massa da partícula ( R q = p p R qm ), tem-se: 
oT oT K o'T I oT 
&L = - (v)r -- - [ or 2 +---} ot o r pCP r o r 
(I- sd n 
pCP 
L (~Hq )(- Rqm )p p (2.36) 
q=l 
Multiplicando todos os membros por p e, fazendo (v, p) igual a Go, tem-se a 
seguinte expressão: 
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ó'T Go ó'T K ó''T 1 ó' T 
= - [ ó' r +---} ó't p &L ó'r p CP 8 L 2 r ó' r 
( 1 
- & L ) 
" 
P CP 8 L 
Í:(8Hq)(-Rqm )p p 
q=l 
(2.37) 
Considerando que não existe dispersão radial de calor: 
ó'T Go ó'T 
ó't P "r ó'r 
(2.38) 
De forma análoga ao que foi efetuado na equação de balanço de massa, para 
diminuir a possibilidade de instabilidade numérica, devido a manipulação de valores de 
ordem de grandeza diferentes, é necessário fazer a adimensionalização da equação final de 
balanço de energia. Para isso, deve-se substituir as variáveis reais por adimensionais, 












Adimensionalizando e rearrumando a equação 2.38, obtém-se a equação final para 
o balanço de energia: 
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L: (M:Iq )(- Rqm ) 
q=l 
Porosidade do leito cata!ítico 
Velocidade mássica (g/cm2 s) 
Massa específica da partícula (g/cm3) 
Raio na saida do leito catalítico (em) 
Raio na entrada do leito catalítico (em) 
Capacidade calorífica média da mistura reagente a 
pressão constante ( caVg K) 
Temperatura (K) 
Raio (em) 
Massa específica média da mistura reagente (g/cm3) 
Calor de reação de cada etapa na malha (cal/mo!) 
Taxa de reação de cada etapa na malha baseada 
na massa da partícula (moVg s) 
As condições de contorno do sistema são as seguintes: 
CC r= R2 t =o 
onde: 
Temperatura da corrente gasosa na entrada do reator (K) 
Adimensionalizando as condições de contorno, resulta: 
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CC R, r =- = 1 R, r=O 
2.2.6- BALANÇO DE ENERGIA ESTACIONÁRIO 
B= 
Para obter a equação de balanço de energia para o reator em regime estacionário, 







( I - & L ) Pp R2 
Go CP TM 
2.3 -MODELO CINÉTICO E TAXA DE REAÇÃO 
(2.40) 
Neste item, será descrito o modelo cinético a ser empregado no presente trabalho, 
o qual está baseado na proposta de Fershneider e Mege [43] para a reforma catalítica da 
nafta, contendo apenas compostos (parafinas, naftênicos e aromáticos) com oito carbonos. 
Este modelo cinético admite as reações de desidrogenação de naftênico, de 
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2.3.1- SISTEMA REACIONAL E TAXA DE REAÇÃO 
Como já foi visto anteriormente, o processo de reforma catalítica é bastante 
complexo. Esta complexidade deve-se, sobretudo, ao grande número de reações e reagentes 
encontrados no sistema reacional. 
Para estudar o comportamento do xileno neste processo, será considerado que o 
sistema reacional apresenta compostos com apenas oito carbonos. As reações e suas 
respectivas equações da taxa estão listadas a seguir: 
1 - DESIDROGENACÃO DE NAFTÊNICOS 
NAFTIÕNICO -=~ AROMÁTICO+ 3H2 
(2.41) 
2 - CILIZACÃO DE PARAFINAS 
PARAFINAS NAFTIÕNICOS + H 2 
(2.42) 
3 - HIDROCRAQUEAMENTO DE PARAFINAS 
n n n n n 
- - c1 + - c2 + - c3 + - C4 + - c 5 1 15 15 15 15 
PP 
r3 = k 3 p 
Obs: Esta reação é válida para o sistema com excesso de hidrogênio e para n;:: 6. 
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4 - HIDROCRAOUEAMENTO DE NAFTÊNICOS 
n CnH2n + - H2 
3 
n n n n n 
- -c1 + -c2 +- c3 +- C4 + -c5 15 15 15 15 15 
Obs: Esta reação é válida para o sistema com excesso de hidrogênio e para n :2: 6. 
onde: 
k; ~ Parâmetros cinéticos 
K; ~ Parâmetros termodinâmicos 
p, ~ Pressão parcial do componente i 
p ~ Pressão total 
(2.44) 
Escrevendo as equações da taxa para cada componente existente no sistema 
reacional, tem-se: 
1 ) NAFTÊNICO - C8H16 
(2.45) 
2) PARAFINA - C8H18 
(2.46) 
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3) AROMÁTICOS - C8H10 
(2.47) 
4 ) PARAFINAS - C, a C, 
(2.48) 
5 ) HIDROGÊNIO - H, 
+ 
(2.49) 
Uma vez que as equações das taxas de reações serão substituídas nas equações de 
balanço de massa e energia, deve-se efetuar a adimensionalização das mesmas (2.45 a 
· 2.49). Desta forma, o sistema matemático, baseado nas equações dos balanços, ficará 
. completo com a introdução das respectivas equações da taxa. 
2.3.2- MODELO PARA A DESATIVAÇÃO DO CATALISADOR 
Na última seção, as taxas das reações apresentadas foram determinadas em 
condições nas quais não foram consideradas a desativação do catalisador. No entanto, ficou 
claro, a partir do desenvolvimento do primeiro capítulo, que a desativação do catalisador é 
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de fundamental importância na operação da reforma catalítica. Consequentemente, a 
simulação do fenômeno da desativação neste processo é uma etapa imprescindível. 
Na literatura encontram-se propostos alguns modelos de desativação do catalisador 
. por coque, no entanto, o modelo de Voorhies tem sido o mais aceito. De acordo com este 
modelo, pode-se escrever: 
C =A t• c com 0,5 < n < 1 (2.50) 
onde t é o tempo atual do processo, A e n são parâmetros do processo de desativação e c. é 
a quantidade de coque. 
Este modelo foi generalizado por Froment e Bishoff [29] em 1990. Mesmo 
sendo bastante utilizado, esta equação ignora a origem do coque tomando-se apenas função 
do tempo. Esta equação considera também que a taxa de decaimento catalítico é uniforme 
em relação a totalidade do sistema. 
Sabe-se que a taxa de coque depende da composição da mistura reacional, da 
temperatura e da atividade do catalisador e não somente do tempo atual do processo. Além 
disso, a desativação do catalisador não é uniforme em virtude da existência de um perfil de 
concentração de coque ao longo do leito catalítico. 
Uma metodologia que considera a não uniformidade da desativação foi utilizada 
por Marin e Froment [14] e Van Trimpontn Marin e Froment [34]. Estes autores 
caracterizaram a desativação do catalisador da reforma do n-hexano e n-heptano, 
respectivamente. Neste estudo, a deposição de coque foi descrita através de uma função de 
desativação, <jl, a qual aparece multiplicando a taxa de reação quando o catalisador não 
apresenta coque em sua estrutura. Assim: 
(2.51) 
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Neste caso a quantidade de coque varia com o tempo e a equação de sua taxa está 
em função da concentração de cada componente do sistema reacional, da temperatura do 
leito e da atividade do catalisador. 
A função de desativação do catalisador está diretamente ligada a quantidade de 
coque apresentada em sua superfície, cp = f{CJ. A partir de várias equações empíricas 
testadas para esta função, uma expressão exponencial decrescente, cp = e· a c,, foi a que 
melhor representou o que ocorre na prática. 
No trabalho destes autores, três contribuições significativas foram selecionadas 
para descrever a taxa de reação de formação de coque. As duas contribuições principais 
foram resultantes dos aromáticos e naftênicos e, por último, a contribuição da n-parafina. 
Para o caso particular deste estudo, não será possível considerar as mesmas 
equações da taxa desenvolvidas por Marin e Froment [14] e Van Trimpontn Marin e 
Froment [34], uma vez que os reagentes aqui utilizados apresentam oito carbonos em sua 
estrutura molecular em vez de seis e sete carbonos como descrito pelos autores. Todavia, 
este fato não impede que se utilize a estrutura do modelo sugerido para indicar a influência 
do coque no sistema. Assim, como o interesse deste estudo é representar as características 
da desativação em relação ao processo e, mais adiante, montar uma estratégia de controle 
para compensar as perdas da atividade do catalisador, todos os componentes deste modelo 
serão escolhidos dentro de uma lógica de desativação rápida. Neste caso, será admitido que 
a quantidade máxima de coque seja atingida no período de 200 horas. 
Seguindo este raciocínio, a equação de formação de coque será: 
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dCcl dt = t/JAK5 ( Pnaftênico+ 8 ParomáticoJ (2.54) 
onde AK5 é a constante da taxa de formação do coque. Os fatores que multiplicam cada 
pressão parcial dos hidrocarbonetos são proporcionais a importância de cada composto em 
relação à formação do coque. 
Na equação da função de desativação, ~ =e· 100 co, o parâmetro a foi escolhido de 
tal forma que no período de 200 horas a atividade do catalisador decresça do valor máximo 
para o mínimo (I para0). 
2.4 -APLICAÇÃO DOS MÉTODOS NUMÉRICOS 
A modelagem matemática desenvolvida anteriormente, forneceu sistemas de 
equações diferenciais parciais e sistemas de equações diferenciais ordinárias. Na obtenção 
das soluções destes sistemas, estas equações serão discretizadas com o propósito de obter 
sistemas de equações mais simples, o que irá facilitar a resolução destes sistemas pela 
aplicação de métodos específicos. 
Um método de discretização que se mostrou bastante eficiente em muitas 
aplicações foi o método das Diferenças Finitas. Nele, os sistemas de equações diferenciais 
parciais são reduzidos a sistemas de equações diferenciais ordinárias. Para resolver as 
equações diferenciais ordinárias, será aplicado o método de Runge-Kutta-Gill, por ser o 
mais utilizado devido à sua exatidão, estabilidade e facilidade de programação. 
2.4.1 -MÉTODO DAS DIFERENÇAS FINITAS 
Através da aplicação do método das Diferenças Finitas, as equações diferenciais 
parciais serão transformadas em equações diferenciais ordinárias. A utilização deste método 
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é propícia para o modelo em estado transiente, o qual possuí, caso deste trabalho, a 
variável concentração em função do tempo e do raío. 
O método será aplicado somente em "r" (raio) porque possuí o domínio restrito e 
definido, enquanto que "t" (tempo) o domínio é infinito. 
Com o objetivo de exemplificar, o método será aplicado à equação geral de 
balanço de massa. Desta forma, de acordo com o modelo pseudo-homogêneo, tem-se: 
ôr & , 
(-Rim) (2.55) ôP i 1 --=-
Discretizando esta equação diferencial, através da aplicação da expressão das 








A taxa e o calor de reação serão avaliados a cada ponto "j", onde j é o número de 
pontos da malha. O primeiro ponto será j = 2 e o restante dos pontos dependerá da 
quantidade desejada (n). Em j = 1 tem-se o ponto que indicará o início do leito catalítico, 
sendo representado pelas condições de contorno. 
O &-' é a variação do raío entre um ponto "j" e outro. O seu valor será o resultado 
da divisão entre o comprimento do raío do leito catalítico e o número de pontos da malha. 
Depois de aplicar o método das Diferenças Finitas, resolve-se o sistema de 
equações resultante pelo método de Runge-Kutta-Gill. 
68 
Capitulo 2 - Desenvolvimento dos Modelos Matemáticos 
2.4.2 -MÉTODO DE RUNGE-KUTTA-GILL 
Este método resolve sistemas de equações diferenciais ordinárias. Esta resolução 
se dará através de incrementos sobre a função original, aproximando-se da resposta a cada 
passo aplicado. Este método será empregado para a resolução dos modelos em estado 
estacionário e transiente (neste último, depois de aplicado o método de Diferenças Finitas). 
Na aplicação deste método, as variações das pressões parciais e da temperatura 
éJP 1 éJB 
com o tempo ( -y-:;- e éJ -r ) são chamadas de F(n), onde "n" varia de 2 a Q (Q é o 
número total de pontos da malha). Quando n = 1, n = Q+l, n = 2Q+1, etc, têm-se as 
condições de contorno para cada função. 




y n é a função calculada em n 
n = (1 , ... ,Q) 
k! =hf(xn,Yn) 
h 1 
k2 =hf(xn +2,Yn +2kl) 
h 1 
k3 =hf(xn +2,Yn +2k,) 
k4 =h f(x. + h,yn + k3 ) 
h é o passo 
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2.5 - DIAGRAMA DE BLOCOS 
Neste trabalho, os sistemas de equações foram propostos para dois tipos de 
modelo, o estacionário e o transiente. Considerando a impossibilidade de obter uma 
resolução analítica destas equações, serão elaborados dois programas computacionais 
empregando a linguagem FORTRAN. Os resultados que serão obtidos são os perfis de 
concentrações e temperaturas na saída de cada reator considerado. Antes da elaboração 
dos programas, torna-se necessário estruturá-los, utilizando para isso os diagramas de 
blocos. 
Duas subrotinas farão parte dos dois programas, a FUNC e a RKG. A primeira 
delas calculará os valores das funções F(n), a cada ponto da malha, sendo que na 
segunda, ocorrerão os cálculos das variáveis em questão pelo método de Runge-Kutta-
Gill. A subrotina TEMPO será utilizada para medir o tempo de CPU que o programa 
emprega em seu processamento. Quanto menor for o tempo de processamento, com 
resultados precisos, melhor será o desempenho do programa. 
A figura 2.3 apresenta o diagrama de blocos que servirá de base para a 
elaboração do programa para o processo em regime estacionário (apêndice II). 
Os dados serão processados na subrotina Range-Kutta-Gill, utilizando a 
subrotina FUNC. Os resultados serão computados para cada ponto do leito até atingir a 
saída do mesmo (em RI). Estes resultados, na saída do leito, serão os dados de entrada 
do próximo reator, onde novas constantes (R2, Go, T, AI e A3) serão implementadas 
para um novo processamento. Este procedimento será adotado para todos os outros 
reatores até atingir a saída do último leito. 
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INÍCIO 
LER VALORES DOS PARÂMETROS 
BK(I),EAO),R,TM 
LER CONSTANTES 
Go ,PM ,EBL ,ET ,ROP, RI ,R2, Cp 
DKP, DKM, DKO 
DHPM , DHOM , DHPT, DHEBO • DHPTB , DHTOP 
LER CONDIÇÕES DE CONTORNO 
X1,X2,X3,X4.X5,X6,X7 ,XB 
_t 
I ITEMP=O I 
.~ 1 
VARIÁVEIS 
PASSO=- 0.001 E CONT= 1 
COMPRJMENTO FINAL ( ZM) = R l!R2 
PONTOS DE INTERVALOS (NP)"" 5 
t I CÁLCULO ) I 
NG = ZM I PASSO 
t 





I CALCULAR I A1 e A3 NÃO SIM 
Zo '=ZM 0 
Zo =Zo+ PASSO I 
t 
SUBROTINA FUNC SUBROTINA RKG CÁLCULO DAS FUNÇOES CALCULA NOVOS X ( I ) F (I) 
SIM 
CONT = CONT + 1 I CONT# NG/NP 
NÃO 
CALCULAR IMPRIMIR 
COMPRIMENTO REAL :- COMPRIMENTO ~ CONT=O I 
%MOLAR DAS COMPONENTES %MOLAR 
/ 
. . . Figura 2.3 - Diagrama de blocos para o regime estac10nano. 
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1 )+--+! SUBROTINA TEMPO 
Continuação da figura 2.3 -Diagrama de blocos para o regime estacionário. 
O diagrama de blocos para o processo em regime transiente está apresentado 
na figura 2.4. Com base neste diagrama, o programa processará novos valores das 
variáveis através da subrotina Runge-Kutta-Gill, utili2ando a subrotina FUNC. 
A lógica deste programa (apêndice II) admite que as suas variáveis sejam 
representadas por XG) e cada urna delas será calculada a cada ponto da malha para um 
determinado tempo. Assim, por exemplo, a pressão parcial do naftênico será 
representado por XG), onde j varia de um até o valor do número total de pontos da 
malha. 
72 
Capitulo 2 -Desenvolvimento dos Modelos Matemáticos 
LER N. DE PONTOS DA MALHA 
Q 
LER VALORES DOS PARÂMETROS 
BK(I), EA(I), R, TM 
LER CONSTANTES 
Go .PM ,EBL ,ET ,ROP ,RI ,R2 ,Cp 
DKP, DKM, DKO 
DHPM , DHOM , DHPT, DHEBO , DHPTB , DHTOP 
IMPRIMIR 
o/o molar de R2 
IMPRIMIR 
o/o molar de R3 
VARIÁVEIS 
PASSO=O.OOI E CONT= I 
TEMPO FINAL ~ ( ZM ) 
PONTO DO INTER V ALO~ ( NP) 
SIM r----1---, 
CONT = CONT + 1 
Figura 2.4 - Diagrama de blocos para o regime transiente. 
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T, R2, GO,l!.R 
J=J+1 








T, R2, GO, .::\R 
F ( 1) 
SIM 
SAÍDA DO 




T, R2, GO, .::'!.R 
SIM 
SAÍDA DO 




T, R2, GO, 6R 
· Continuação da figura 2.4- Diagrama de blocos para o regime transiente . 
. · 2.6 - MODELO DA FORNALHA 
NÃO 
No processo da reforma catalítica existe o predomínio das reações 
endotérmicas. Deste modo, a temperatura da mistura reacional diminui ao longo do 
leito catalítico. Antes desta corrente atingir o próximo reator, ela deve ser aquecida a 
uma temperatura adequada para que as reações desejadas ocorram. O equipamento 
responsável pelo aquecimento da corrente reacional é a fornalha. 
A fornalha nada mais é do que uma grande caixa metálica que gera calor a 
partir da combustão de certos hidrocarbonetos. A tubulação que conduz a mistura 
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reacional até o reator dá várias voltas no interior desta fornalha, aumentando 
consequentemente o tempo de residência do material a ser aquecido. 
Este equipamento é tão importante quanto os reatores da reforma e são 
fundamentais para o controle da atividade do catalisador, visto que a temperatura da 
corrente reacional é determinante no sentido de compensar os efeitos da formação de 
coque. 
Por estes motivos, será elaborado o modelo dinâmico da fornalha que 
represente fisicamente o seu funcionamento e que venha atender as peculiaridades 
deste processo. O modelo da fornalha será utilizado, mais adiante, para projetar uma 
malha de controle adequada para este tipo de equipamento. 
2.6.1 -HIPÓTESES SIMPLIFICADORAS 
Neste estudo, será considerado um sistema de combustão no qual o 
combustível é o gás natural e ao sistema é adicionado 400% de ar teórico. De acordo 
com Gomide [60], o ar e o combustível entram na fornalha a 298 K e 15 atm. e os 
produtos da combustão deixam a fornalha a 900 K. A corrente que será aquecida está a 
15 atrn. e 673 K. De acordo com uma indústria atuante na área, a tubulação que está no 
interior da fornalha e que transporta a mistura reacional possui 200 m de comprimento 
e 25 em de raio. No desenvolvimento do modelo será assumido ainda: 
1. Neste balanço são ignorados todos os detalhes internos do sistema. 
2. Apenas o tempo é considerado como variável independente. 
3. A temperatura da mistura reacional que está no interior da fornalha, não é função 
da posição, mas sim representa a média global ao longo de todo volume do sistema. 
4. É considerado que a temperatura da corrente que sai da fornalha seja a mesma do 
interior do sistema. 
5. O calor específico e a massa específica são constantes com o tempo. 
6. O calor gerado dentro da fornalha é fornecido integralmente ao fluido reacional e 
prováveis perdas não serão consideradas. 
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7. Os fluidos envolvidos neste processo são considerados como gases perfeitos. 
2.6.2 - BALANÇO DE MASSA E ENERGIA 
A fornalha possui dois sistemas: o de combustão e o da tubulação por onde 
escoa a mistura reacional que será aquecida. Estes sistemas, apesar de distintos, se 
relacionam através do calor. Desta forma, o sistema de combustão libera calor através 
de suas reações e o fluido racional absorve uma parte deste calor. 
Os balanços de massa e energia serão apresentados para o sistema de 
combustão e para o sistema que contém o fluido que será aquecido, levando em conta 
as hipóteses apresentadas anteriormente. 
I. Balanço de massa para o sistema de combustão 
O combustível considerado é o gás natural que é um mistura de 
hidrocarbonetos com até cinco carbonos em suas estruturas moleculares. Os dados 
necessários para realizar este balanço encontram-se na tabela 2.1, a qual apresenta a 
composição de cada componente do combustível e algumas das suas propriedades de 
interesse. Estes dados tem origem no Prausnitz [61] e análises de laboratório de uma 
refinaria. 
Tabela 2 1 -Propriedades do gás natural . 
GASNATURAL %MOLAR h', (cal/moi) PM (g/mol) 
Metano (CH6) 79,50 - 17895 16,04 
Etano (C,HJ 10,66 - 20236 30,07 
Propano (C3H8) 5,99 -24820 44,09 
Butano (C4H10) 2,08 -30150 58,12 
Pentano (C5H1,) 1,77 - 35076 72,15 
A reação de combustão é considerada, por hipótese, uma reação completa, 
tendo como produtos o dióxido de carbono e a água. A composição molar do ar será 
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admitida como 79% de nitrogênio e 21% de oxigênio. As reações de combustão do gás 
natural são as seguintes: 
a) CH, + 2 0 2 ~ C02 + 2 Hp 
b) C2H6 + 7/2 0 2 ~ 2 C02 + 3 H,ü 
c) C3H8 + 5 0 2 ~ 3 C02 + 4 H20 
d) C,HJO + 13/2 o, ~ 4 co,+ 5 HP 
e) C5H 12+802 ~5C02 + 6Hp 
A base de cálculo é escolhida em função da conveniência em cada situação 
particular. Assim, para este caso, a base será de um moi de combustível seco. 
A partir dos dados disponíveis, o cálculo estequiométrico, baseado neste 
sistema reacional, fornecerá as massas de cada componente. Tais resultados encontram-
se na tabela 2.2. 
Tabela 2.2 - Resultado do balanço de massa do combustível 
COMPONENTES N°DEMOLES COMPONETES N°DEMOLES 
0 2 teórico 2,53 N, fornecido 38,21 
N2 teórico 9,55 CO, produzido 1,76 
Ar teórico 12,09 H,O produzido 2,36 
Ar fornecido 4xl2,0924 48,37 0 2 em excesso 7,62 
O, fornecido 10,16 N2 em excesso 38,21 
II. Balanço de massa pª'ª ªtubulação que contémª mistura reacional 
O balanço de massa da corrente reacional que circula dentro da fornalha foi 
considerado de forma simplificada, tendo em vista que o termo de acúmulo foi 
desprezado. Desta forma, é fácil concluir, a partir da equação geral de balanço de 
massa, que a vazão mássica de entrada no sistema é a mesma da saida. Esta vazão 
mássica será representada por m e os índices 1 e 2 indicam a entrada e a saída do 
sistema respectivamente, assim: 
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I. Para Q sistema de combustão 
O balanço de energia para o sistema de combustão do gás natural, irá fornecer 
uma determinada quantidade de calor própria para aquecer a corrente reacional. 
Para realizar este balanço energético, foi considerado que o acúmulo de 




Q ~ é a taxa de calor liberada pela combustão ( cal/s) 
h!; 
o ~ entalpia de formação do composto i (cal/mo!) 
.ó.h; ~ variação de entalpia em relação a um estado padrão (cal/mo!) 
n; ~ número de moles dos componentes 
A tabela 2.3 apresenta as propriedades termodinâmicas e de massa de cada 
componente da corrente reacional de acordo com Prausnitz (61] e Litlle [29). 
Tabela 2 3 -Propriedades da mistura reacional . 
COMPONENTES %MOLAR Cp ( cal/moi) h', (cal/moi) PM (glmol) 
Parafina C8 17,7 0,0685 T + 39,8267 52388,8 114,323 
Naftênico C8 12,33 0,0704 T + 34,0280 43021,1 112,216 
Aromático C8 6,7 0,0484 T + 27,6637 4139,6 106,168 
Hidrogênio 63,27 14,1966 o 2,016 
-A temperatura na equaçao do Cp esta em Kelvm 
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Depois de efetuado os cálculos através da equação (2.58), é encontrado o valor 
do calor gerado pela combustão que, por hipótese, será absorvido integralmente pela 
corrente reacional. Assim: 
Q = - 22204,3 cal/mo! de combustível 
II. Balanço de energia do fluido reacional 
O balanço de energia para a corrente que será aquecida consiste basicamente 
na aplicação do primeiro princípio da termodinâmica, não levando em conta as 
mudanças de temperatura com o comprimento da tubulação. Esta hípótese é adequada, 
devido ao interesse do estudo do controle de processo pela temperatura da corrente que 
sai da fornalha e não o seu perfil ao longo da tubulação. Assim, a equação do balanço 




Q ~ Taxa de calor absorvido (cal/s) 
m ~ Vazão da mistura reacional (mol/s) 
h ~ Entalpia (cal/mo!) 
dE 
Termo de acúmulo de energia ( cal/s) ~ 
dt 
e ~ Subscrito que representa entrada 
s ~ Subscrito que representa saída 
Rearrumando a equação (2.59) e considerando que a única forma de acúmulo 
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onde: 
dT _Q+rh(h,-hs) (2.60) 






Variação da temperatura do fluido reacional com o tempo (K/s) 
Massa específica da mistura reacional (g/mol) 
Calor específico da mistura reacional (cal/moi K) 
Volume da tubulação que está no interior da fornalha (em) 
2.6.3 -RESOLUÇÃO DO MODELO 
O modelo dinâmico desenvolvido para a fornalha é representado por uma 
equação diferencial ordinária e será resolvida para um determinado intervalo de tempo. 
Deste modo, deve-se empregar algum método numérico compatível com este tipo de 
equação. O método escolhido é o de Runge-Kutta-Gill que também foi utilizado na 
resolução do sistema de equações encontrado para o reator da reforma catalítica. 
No intuito de obter os resultados para este tipo de problema, foi construído um 
diagrama de blocos que servisse de guia para a elaboração de um programa de 
computador. Este programa utilizou a linguagem FORTRAN para a montagem do 
programa-fonte. Assim, pôde-se realizar algumas simulações para verificar a influência 
das variáveis deste processo na temperatura da corrente reacional na saída da fornalha 
e, mais adiante, escolher um controlador adequado para controlar tal temperatura. 
O diagrama de blocos mostra que a estrutura a ser utilizada é composta de um 
programa principal e duas subrotinas. No programa principal encontram-se os dados de 
entrada, a chamada da subrotina, a contagem de tempo, e a impressão dos resultados. 
A subrotina RKG (Runge-Kutta-Gill) está encarregada do cálculo do valor da 
temperatura e utiliza a subrotina FUNC para indicar o valor da função dT/dt a cada 
passo. 
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A seguir será ilustrado na figura 2.5 o diagrama de blocos para a fornalha e no 
apêndice II, item II.3, encontra-se a listagem do programa que representa a dinâmica da 
mesma. 
LER CONSTANTES 
P = 15atm., V= 39E6cm 
Q1 = 22204,3 cal/moi s 
F1 = 170,6689 molls , H2/HC = 1,7226 
VC =vazão de combustivel (moVs) 
LER CONDIÇÕES DE CONTORNO 
t=O T=673K 
CALCUL-AR 
F = vazões , C-3 =fração molar 
Q = cal/s 
I 
• VARIAVEIS 
PASSO= 0.1 ECONT=í 
PONTOS DE INTERVALOS ( NP) = 5 
I TEMPO INICIAL TEM =1 
I CÁLCULO I 
NG = ZM I PASSO 
L NÃO 
+ 
I TEM= TEM+ PASSO 
SUBROTINA FUNC SUBROTINA RKG 







TEMPERATURA DE SAÍDA 
Figura 2.5 -Diagrama de blocos para a fornalha. 
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2.7- COMENTÁRIOS 
Para este trabalho, a linguagem de programação escolhida é a FORTRAN. 
Esta escolha foi fundamentada no fato de que é a linguagem mais difundida no meio 
científico, facilitando a compreensão dos programas desenvolvidos. 
Com os programas construídos (apêndice II), serão realizadas simulações para 
verificar se os modelos desenvolvidos, tanto para o estado estacionário quanto para o 
estado transiente, serão capazes de descrever de forma adequada o comportamento dos 
reatores. No caso da fornalha, o modelo simplificado não tem a pretensão de 
representar um sistema real, mas as hipóteses que fazem parte de seu desenvolvimento 
não prejudicam uma análise voltada a escolha de uma malha de controle de 
temperatura apropriada. 
Depois da validação do modelo do reator, serão realizadas várias simulações 
no intuito de se conhecer a influência de cada variável do processo em relação às 
concentrações e temperatura desejadas na saída do último reator. Os resultados deste 
estudo servirão de base para a elaboração de uma estratégia de controle para o processo 
da reforma catalítica. 
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CAPÍTUL03 
RESULTADOS DA SIMULAÇÃO DOS 
MODELOS PROPOSTOS 
3.1 - INTRODUÇÃO 
Neste capítulo, serão apresentados os resultados das simulações do processo 
da reforma catalítica. Através destes resultados, torna-se possível verificar a validade dos 
modelos desenvolvidos no presente trabalho, bem como, efetuar um estudo sobre a 
influência dos parâmetros que afetam o processo. 
Desta forma, serão obtidas as previsões dos perfis de concentrações e temperaturas 
ao longo dos leitos catalíticos, levando em conta as condições operacionais do processo e a 
geometria dos reatores utilizados em uma indústria petroquímica (apêndice I, tabela. I.!). 
As concentrações dos reagentes consideradas neste trabalho, bem corno as dos produtos que 
saem do último reator foram obtidas do trabalho de Littler [38], sendo representativas de 
. um processo industrial voltado à produção de aromático (BTX). 
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Para complementar o modelo matemático desenvolvido, foi utilizado um modelo 
cinético empírico simplificado (somente componentes com oito carbonos). Os parâmetros 
cinéticos deste modelo foram obtidos por tentativa e erro a partir do trabalho de 
Ferschneider e Mege [43] (apêndice I), uma vez que os parâmetros utilizados em vários 
trabalhos, como por exemplo: Ferschneider e Mege [43], Padmavathi e Chaudhuri [48] e 
Taskar e Riggs [49], não forneceram bons resultados quando foram comparados com os 
dados industriais apresentados por Littler [29]. 
Inicialmente, foi realizada a simulação para o reator em regime estacionário para 
verificar a adequação dos dados, oriundos de diversas fontes, ao processo em estudo. Para 
complementar esta análise, além da obtenção dos perfis de concentração e temperatura ao 
longo do leito catalítico, foi efetuado um estudo sobre a influência das principais variáveis 
do processo sobre as concentrações dos produtos na saída do último reator. 
Em uma segunda etapa, foi verificada a validade do modelo para o reator em 
regime transiente. Este modelo fornece um sistema de equações diferenciais parciais que 
foram discretizadas, em relação ao raio, através da aplicação do método numérico das 
Diferenças Finitas. Foi realizada uma análise da influência do número de pontos da malha 
sobre os resultados obtidos para a concentração dos produtos na saída do último reator. Foi 
testada ainda a consistência do modelo dinâmico em relação seus perfis de concentração e 
temperatura fornecidos pela simulação. 
A partir do modelo em regime transiente, será considerada a desativação do 
catalisador por coque. O modelo cinético de formação de coque e a equação representativa 
da atividade são empíricos e foram baseados nos trabalhos de Marin e Froment [14] e Van 
Trimpontn Marin e Froment [34] e utilizados por Padmavathi e Chaudhuri [48] e Taskar e 
Riggs [49]. 
A simulação da fornalha também foi avaliada. Neste caso, foi considerado um 
modelo simplificado para estudar o comportamento da temperatura da corrente que deixa a 
fornalha a partir de mudanças nas principais variáveis de processo. 
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3.2 -REATORES EM REGIME ESTACIONÁRIO 
O modelo para o processo em regime estacionário foi simulado a partir das 
condições operacionais básicas (apêndice I, tabela I.l) e os resultados foram expressos sob 
a forma de perfil de concentração e temperatura, conforme as figuras 3.1 e 3.2. 
A figura 3.1 mostra os perfis de concentração, ao longo do leito catalítico, dos 
quatro reatores (RI, R2, R3 e R4) do processo em estudo. De acordo com o gráfico 
apresentado nesta figura, pode-se verificar que o aumento da concentração de aromático e a 
diminuição do naftênico são acentuados no primeiro reator (RI). A importância deste fato é 
relevante para o processo de reforma catalítica, e se deve à reação de desidrogenação do 
naftênico, formando rapidamente o hidrocarboneto aromático. Neste mesmo reator, é 
observado também que as concentrações da parafina e dos hidrocarbonetos com menos de 
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Figura 3.1 - Perfis de concentração ao longo dos leitos catalíticos dos quatro 
reatores para o processo em regime estacionário. AROMILIT, PARAFILIT e 
NAFTILIT são concentrações oriundas da literatura. 
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Vários autores [2, 3, 5, 6, 31] admitiram que este resultado ocorre devido ao 
pequeno tempo de residência dos reagentes no leito catalítico e pela queda de temperatura 
existente entre a entrada e a saída do primeiro reator. Desta forma, o leito catalítico não 
consegue reunir as condições necessárias para que possam ocorrer as reações de 
.. desidrociclização e hidrocraqueamento da parafina. 
No segundo reator (R2), constata-se o aumento da concentração do aromático a 
partir do consumo do restante do naftênico. Nesta etapa do processo, a reação de 
hidrocraqueamento da parafina começa a ocorrer, elevando a concentração de 
hidrocarbonetos com menos de cinco carbonos. 
No terceiro (R3) e no quarto (R4) reatores a concentração de parafina sofre uma 
queda acentuada. Parte deste decréscimo se deve à reação de desidrociclização que forma o 
composto aromático, e a outra parte à reação de hidrocraqueamento que eleva a 
concentração de hidrocarbonetos gasosos. Nestes reatores, a reação de hidrocraqueamento, 
principalmente das moléculas de parafina, destaca-se das demais devido ao maior tempo de 
contato dos reagentes com o leito catalítico. 
To dos estes resultados, apresentados para cada reator, estão de acordo com os 
trabalhos de Jenkins e Stephens [31], Padmavathi e Chaudhuri [48] e Taskar e Riggs [49], 
dentre outros, que se destacam pelas suas semelhanças no que se refere às formas das 
curvas. 
Como análise final da figura 3 .I, é evidente a coerência entre os resultados 
relatados por Littler [29] e os encontrados neste trabalho, principalmente em relação às 
concentrações dos produtos na saída do quarto reator. Desta forma, pode-se concluir que 
houve uma boa aproximação entre tais valores, principalmente para as concentrações dos 
hidrocarbonetos aromático e naftênico. No entanto, a concentração da parafina apresenta 
um pequeno desvio entre o valor prático e simulado, mas, mesmo assim, configura-se em 
uma aproximação razoável. Em relação aos hidrocarbonetos mais leves, não foi possível 
realizar comparativos entre as concentrações na saída do último reator devido a falta de 
informações oriundas da literatura ou de uma planta industrial. 
86 
Capítulo 3- Resultados da Simulação dos Modelos 
Para complementar o estudo do processo em regime estacionário, a figura 3.2 















RI R2 R3 R4 
Figura 3.2 - Perfis de temperatura ao longo dos leitos catalíticos dos quatro 
reatores para o processo em regime estacionário. 
Através da figura 3 .2, observa-se uma queda da temperatura ao longo do leito 
catalítico para todos os reatores. As formas destas curvas mostram a tendência do processo 
de reforma catalítica, devido a predominância da reação de desidrogenação e 
desidrociclização (endotérmicas) em relação às reações de hidrocraqueamento (exotérmica). 
À medida que os reagentes passam pelos reatores, as reações exotérmicas tornam-se mais 
relevantes, diminuindo a diferença da temperatura dos leitos no sentido do primeiro para o 
quarto reator. Estes resultados estão de acordo com os trabalhos de Little [29], Padmavathi 
e Chaudhuri [48] e Taskar e Riggs [49] e confirma a validade do modelo desenvolvido para 
o processo em regime estacionário. 
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3.3 - REATORES EM REGIME TRANSIENTE 
No capítulo anterior foi obtido o modelo dinâmico que é representado por um 
sistema de equações diferenciais parciais. Estas equações foram transformadas em 
ordinárias através da aplicação do método numérico das Diferenças Finitas. Neste método, 
um dos parâmetros de ajuste para que possa ocorrer a convergência esperada é o número de 
. pontos da malha. Estes pontos indicam onde as concentrações e temperaturas serão 
calculadas ao longo do leito catalítico. Desta forma, para se verificar a influência do 
número de pontos da malha sobre a concentração do aromático na saída do último reator, o 
modelo dinâmico foi simulado para alguns pontos e seus resultados estão representados na 
figura 3.3. Neste gráfico, observa-se a pouca influência do número de pontos da malha 
sobre a concentração de aromático. Porém, o número para o qual a concentração dos 
principais componentes mais se aproximam dos valores obtidos pela simulação do processo 
em regime estacionário está em torno de dez (I 0). Esta escolha irá representar um tempo de 
processamento menor do programa e não acarretará erros significativos quanto ao valor das 
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Figura 3.3 - Influência do número de pontos na malha (método das Diferenças 
Finitas) em relação à concentração de alguns produtos na saída do 
último reator. 
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Após a definição do número de pontos na malha, foi realizada a simulação 
dinâmica do processo da reforma catalítica, obtendo-se os perfis de concentrações e 
temperaturas no início do processamento, onde a perda de atividade é desprezível. Os 
resultados desta simulação encontram-se nas figuras 3.4 e 3.5 e referem-se ao processo 
quando o regime estacionário é atingido. Este método de comparação foi utilizado porque 
Little [29] fornece apenas resultados em regime estacionário. 
Ao analisar estas duas figuras, verifica-se uma similaridade com os perfis 
encontrados a partir da simulação do modelo para o regime estacionário, tomando válida a 
mesma análise feita para o item 3.2. 
No primeiro reator, a maior parte do naftêníco é transformada em aromático, 
permanecendo quase que constante a concentração da parafina e hidrocarbonetos com 
menos de cinco carbonos. No segundo reator, o restante do naftênico é transformado em 
aromático e começam a surgir as reações de craqueamento e desidrociclização da parafina. 
Nos terceiro e quarto reatores, acentuam-se a conversão da parafina a aromático e o 
hidrocraqueamento da parafina e do naftêníco. 
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Figura 3.4- Perfis de concentração ao longo leito catalítico dos quatro 
reatores para o processo em regime transiente (malha de 10 pontos). 
AROMILIT, PARAFILIT e NAFTILIT são concentrações oriundas da 
literatura. 
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O perfil de temperatura para os quatro reatores em regime transiente é mostrado na 
figura 3.5. A predominância das reações endotérmicas sobre as exotérmicas faz com que a 
temperatura ao longo dos leitos catalíticos diminua. Uma vez que as reações exotérmicas 
são favorecidas à medida que o fluido passa pelos reatores, a diferença de temperatura entre 
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Figura 3.5 - Perfis de temperatura ao longo do leito catalítico dos reatores para 
o processo em regime transiente (malha de 10 pontos). 
3.4 -INFLUÊNCIA DAS PRINCIPAIS VARIÁVEIS 
O processo da reforma catalítica possui muitas variáveis que influenciam a sua 
operação. Dentre elas, as mais importantes são a pressão total do sistema e as temperaturas 
das entradas dos leitos catalíticos. Para verificar o predomínio destas variáveis sobre o 
processo, foram realizadas algumas simulações para o modelo em regime estacionário. 
. Desta forma, foi considerada em cada caso a modificação de uma das variáveis com a 
manutenção das outras, com os valores básicos de operação (apêndice I, tabela I.l). 
O primeiro estudo realizado neste item foi sobre o comportamento da pressão total 
de operação em relação às concentrações dos produtos da reforma. Na figura 3.6, observa-
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se que ao aumentar a pressão total do sistema de 5 para 25 atm., mantendo constante a 
relação molar entre o hidrogênio e o hidrocarboneto na alimentação, ocorre uma aumento 
da reação de hidrocraqueamento, uma diminuição da concentração de parafina e uma 
pequena variação da concentração do aromático. Estes resultados mostram-se coerentes em 
relação aos trabalhos de Gates Schimit [3], Little [29] e Jenkins e Stephens [31], e deve-se 
ao fato de que a quantidade de hidrogênio dentro do sistema cresce com o aumento da 
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Figura 3.6- Variação da concentração de alguns produtos na saída do quarto 
reator com a pressão total do processo. 
Analisando ainda a figura 3.6, verifica-se que o valor da composição do 
aromático varia pouco com o aumento da pressão. A tendência desta curva não está de 
acordo com Gates e Shimit [3] e Little [29]. O que estes autores afirmam é que ocorre a 
diminuição da concentração de aromático á medida que a pressão aumenta. O resultado 
encontrado, para este caso, indica a necessidade de ajuste no modelo cinético para que o 
mesmo represente de forma adequada a variação da pressão total do sistema. 
As figuras 3.7, 3.8, 3.9 e 3.10 apresentam as curvas que descrevem o 
comportamento do processo quando as modificações nas temperaturas de entrada dos 
91 
Capitulo 3 - Resultados da Simulação dos Modelos 
quatro leitos catalíticos. Analisando estas situações, pode-se observar um aumento da 
velocidade de reação de hidrocraqueamento e da formação de aromático à medida que as 
temperaturas de entrada dos leitos passam de 723 para 823 K, diminuindo a concentração 
de parafina. Estes efeitos tornam-se mais pronunciados quando se aumenta o raio do leito 
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Figura 3.7- Variação das concentrações na saída do quarto reator com 
modificações na temperatura de entrada do primeiro. 
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Figura 3.8- Variação das concentrações na saída do quarto reator com 
modificações na temperatura de entrada do segundo. 
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Figura 3.9- Variação das concentrações na saída do quarto reator com 
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Figura 3.10- Variação das concentrações na saída do quarto reator com 
modificações na temperatura de entrada deste reator. 
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Na figura 3.11, observa-se o comportamento da concentração dos produtos da 
reforma com a variação da razão molar entre o hidrogênio e os hidrocarbonetos que fazem 
parte da alimentação do processo (H2 I H C). 
30 
íE' 
< 25 ..J 
o 
:;; 
~ 20 o C1-C5 
-o 




o 5 PARAFINA z 
o NAFT~NICO o o 
1,7 3 5 7 9 
H2/HC 
Figura 3.11- Variação da concentração dos produtos da reforma na saída do 
último reator com a razão molar de alimentação entre o 
hidrogênio e os hidrocarbonetos (HzfHC). 
A partir destes resultados, observa-se que a concentração de aromático diminui à 
medida que a razão H,IHC aumenta. Este comportamento é o mesmo encontrado por Gates 
e Schmit [3], quando observaram que os menores valores desta relação produziam melhores 
resultados na operação. Porém, estes autores constataram que as refinarias trabalham com 
razão H2/HC na faixa de 3 a 8. Por outro lado, Little [29] sugere que esta relação deve ser 
obtida experimentalmente, levando em conta a máxima atividade conveniente para a reação 
de hidrocraqueamento e a desativação máxima aceitável. Os melhores resultados das 
concentrações na saída do último reator encontrados por Litlle [29], foram para o valor de 
razão igual a 1,7226. Utilizando este valor baíxo da razão, ele observou urna conversão 
máxima a aromático e menor quantidade do produto craqueado. Foi estudada, também, a 
influência da vazão de alimentação de hidrocarbonetos na variação da concentração dos 
produtos da reforma. Os resultados encontrados são apresentados na figura 3 .12. 
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Figura 3.12- Variação da concentração dos produtos da reforma na saída do 
último reator com a razão de hidrocarbonetos na alimentação. 
Observa-se que o efeito da vazão dos hidrocarbonetos na alimentação sobre a 
concentração dos produtos da reforma é diretamente proporcional à velocidade espacial do 
processo. Desta forma, com o aumento da vazão de alimentação, diminui-se a formação de 
produtos com menos de cinco carbonos e diminui-se a conversão da parafina a aromático. 
Segundo Gates e Schmit [3] a desidrogenação e a isomerização não são muito afetadas pela 
variação da razão de alimentação. Os resultados encontrados neste estudo, apesar de 
apresentar em variações discretas, estão de acordo com as afirmações destes autores. 
-3.5- DINÂMICA E DESATIVAÇÃO DO CATALISADOR 
A desativação do catalisador por deposição de coque constitui-se um dos fatores 
que toma complexa a operação do processo da reforma catalítica. Sabe-se que esta 
complexidade deve-se ainda à forte interação entre as variáveis operacionais, dentre as 
quais as temperaturas e a pressão são os principais exemplos. Os valores das temperaturas e 
pressão que irão produzir maior quantidade de aromático com menor desativação do 
catalisador é um fator econômico operacional, dependendo consequentemente de cada 
processo. 
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Vários pesquisadores realizaram estudos sobre a desativação do catalisador por 
coque, como por exemplo, Marin e Froment [14]. Estes autores utilizaram uma função 
exponencial empírica para representar a perda de atividade do catalisador. Esta função leva 
em conta a quantidade de coque formada pelos aromáticos e naftênicos que fazem parte do 
processo. De acordo com Little [29], o tempo que o catalisador leva para desativar, em uma 
operação voltada á produção de aromático, é de aproximadamente um ano. Porém, como 
este tempo é longo e o interesse deste trabalho é reproduzir os efeitos da desativação sobre 
os xilenos, foi considerado um tempo reduzido de processamento de 200 horas. 
Como primeira etapa deste estudo, foi observado o comportamento do coque sobre 
os leitos catalíticos. Os resultados encontrados estão apresentados na figura 3.13. Nesta 
figura, foram traçadas as curvas que indicam as varíações entre as quantidades médias de 
coque depositada sobre os quatro leitos catalíticos com o tempo. Pode-se observar que a 
quantidade de coque sobre a superficie do catalisador aumenta rapidamente no início da 
operação, e este crescimento toma-se menos acentuado no decorrer do processamento, 
devido a própria desativação. No início, há uma maior formação de coque porque o 
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Figura 3.13 - Quantidade média de coque depositado na superfície do 
catalisado r para os quatro reatores do processo. 
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Através da análise desta figura, onde são apresentadas as curvas que representam a 
quantidade média de coque depositada nos leitos, verifica-se que a reação de desativação é 
mais intensa à medida que se vai do primeiro para o último reator. Este comportamento 
deve-se basicamente ao tempo de residência e à temperatura média dos leitos que crescem 
no sentido do fluxo. Os resultados da simulação do modelo que considera a formação de 
coque não foi comparado com nenhum caso teórico ou prático, mas a tendência encontrada 
està de acordo com os estudos de Taskar e Riggs [49]. 
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Figura 3.14- Atividade média do catalisador para os quatro reatores do processo. 
A figura 3.14 apresenta um outro aspecto do estudo da desativação do catalisador 
por coque. Este gráfico mostra a diminuição da atividade ao longo do tempo para os quatro 
leitos catalíticos. A queda desta atividade cresce no sentido do primeiro para o último 
reator, significando uma menor conversão das reações que ocorrem no quarto reator quando 
o final da operação se aproxima. 
A dinâmica do processo é afetada diretamente pelas variáveis operacionais, 
sobretudo pelas temperaturas das correntes de entrada dos leitos catalíticos e pela pressão 
total do sistema. Para o processo com desativação catalítica, o comportamento destas 
variáveis irão afetar diretamente a formação de coque, com consequente alteração da 
concentração dos produtos. Para verificar estas influências, foram realizadas algumas 
simulações, sendo seus resultados apresentados nas figuras 3.15, 3.16 e 3.17. 
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Figura 3.15- Variação da concentração do aromático na saída do último 
reator, considerando a variação da pressão total do sistema. 
A figura 3.15, apresenta a variação do perfil de concentração do aromático na saída 
do último reator com a pressão total do sistema. Nesta situação, o processo é simulado com 
o valor da pressão básica de 15 atm., e com maís dois outros valores que representam casos 
extremos que limitam o processo, as pressões de 5 e 25 atm. Neste gráfico, pode-se 
observar um decréscimo das concentrações com o tempo para todos os valores da pressão 
total do sistema, que leva facilmente a concluir que isto se deu mediante a perda de 
atividade do catalisador. Pequenas modificações entre as concentrações ao longo do tempo 
são observadas. Para o caso de menor pressão há uma maíor queda na concentração de 
aromático. Este mesmo comportamento foi observado por Gates e Schrnit [3] . Estes 
autores afirmam que, a uma pressão menor, existirá menor quantidade de hidrogênio no 
processo, aumentando com isso a desativação do catalisador. Este aumento da desativação 
faz com que a concentração do aromático seja menor do que nos casos em que as pressões 
são maiores. A pequena diferença entre as curvas se origina das baíxas pressões utilizadas 
neste estudo. Segundo Gates e Schmit [3] a pressões elevadas, na faixa de 35 a 50 atm., 
estes efeitos são mais acentuados. 
A partir das figuras 3.16 e 3 .17 pode-se observar como ocorrem as variações da 
concentração do aromático efluente do processo , quando são introduzidas variações nas 
temperaturas da corrente que entram no primeiro e quarto reatores. Estes gráficos mostram 
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também que a concentração do aromático diminui com o tempo para qualquer temperatura 
considerada. 
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Figura 3.16- Variação da concentração do aromático na saída do último reator, 
considerando a variação da temperatura da corrente de entrada 
do primeiro reator. 
Na figura 3.16 encontram-se os perfis de concentração nara as várias temperaturas 
de entrada do primeiro reator. Assim, quando a temperatura de entrada do leito é de 823 K, 
a concentração de aromático no início do ciclo de operação é a maior. No entanto, com o 
passar do tempo, a maior temperatura causará progressivamente uma menor conversão a 
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Figura 3.17- Variação da concentração do aromático na saída do último reator, 
considerando a variação da temperatura da corrente de entrada 
do quarto reator. 
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Na figura 3.17, são apresentados os resultados obtidos quando se varia a 
temperatura de entrada do quarto reator. Observa-se uma configuração similar a da figura 
-3.1 6. As diferenças entre os dois casos encontram-se na maior concentração de aromático 
atingida no início da corrida, à temperatura de 823 K, e pelo maior declínio do perfil de 
concentração do aromático no decorrer do tempo para esta temperatura. 
Estes fatos são explicados facilmente pela variação da atividade do catalisador e 
estão de acordo com o trabalho de Taskar e Riggs [49]. Desta forma, quando a temperatura 
de entrada do leito aumenta, ocorrem elevações das velocidades das reações de produção de 
aromático e da formação de coque. No início do ciclo, há pouco coque sobre a superficie do 
catalisador, fazendo com que a maioria dos sítios catalíticos permaneçam ativos, 
produzindo maior quantidade de produtos. No decorrer do tempo, os catalisadores estão 
menos ativos, fazendo com que as concentrações dos produtos diminuam no final do ciclo. 
A diferença entre as inclinações das curvas para os casos apresentados nas figuras 
3.16 e 3.17 está em concordância com os estudos efetuados por alguns autores. O perfil da 
concentração de aromático encontrado possui sua inclinação mais acentuada no último 
reator, devido a menor queda de temperatura ao longo do leito e maior raio deste reator, 
contribuindo para uma maior formação de coque. 
No caso dos outros reatores, os perfis são semelhantes aos encontrados e suas 
inclinações são diretamente proporcionais ao raio. 
3.6 - DINÂMICA DA FORNALHA 
O modelo dinâmico da fornalha foi simulado para um caso hipotético, no qual todo 
calor gerado pela combustão é absorvido pela mistura reacional que está sendo aquecida. 
·Nesta situação, as trocas térmicas que poderiam ocorrer nas partes metálicas e a perda de 
calor para o meio externo foram consideradas desprezíveis, tornando o modelo ideal. 
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Para que a simulação possa ser feita é necessário determinar o valor de alguns 
parâmetros do modelo matemático. Estes valores, que correspondem ao estado inicial, 
encontram-se na tabela 3 .I. 
Tabela 3.1 - Dados do processo da fornalha. 
Volume da tubulação que está recebendo calor: 28xl 06 cm3 
Pressão da corrente que entra na fornalha: 15 atm. 
Vazão molar do hidrocarboneto que será aquecido: 170,67 mol/s 
Alimentação(% molar): Naftênico (0,34), Parafina (0,48), Aromático (0,18) 
Relação hidrogênio/hidrocarboneto na alimentação: 1,72 
Calor gerado pela combustão por moi de combustível: 22204,3 cal 
Temperatura do fluido que entra na fornalha: 673 K 
Massa específica da mistura reacional: 0,00024 mol/cm3 
Calor específico a volume constante da mistura reacional: 41 cal/moi s 
A tabela 3.1 foi construída a partir de várias fontes de informação. O volume da 
tubulação que está recebendo calor e a pressão e vazão de seu fluido, foram dados obtidos 
de uma indústria petroquímica, levando em conta a estrutura encontrada no processo da 
reforma catalítica. O calor gerado pela combustão, a massa específica e o calor específico 
foram calculados através de equações disponíveis para mistura de gases perfeitos. A 
temperatura do fluido que entra na fornalha bem como a sua composição foram valores 
retirados do trabalho de Little [29]. 
As figuras 3 .18, 3.19 e 3.20 apresentam respectivamente os perfis de temperatura 
na saída da fornalha para perturbações em algumas variáveis: ± 10% da temperatura da 
corrente a ser aquecida (773 K), ± 20% da vazão de combustível (0,05032 mol/s), e± 20% 
da vazão da corrente que será aquecida (170,67 mol/s). 
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Figura 3.18 - Comportamento da temperatura na saída da fornalha após ser 
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Figura 3.19 - Comportamento da temperatura na saída da fornalha após ser 
introduzida uma perturbação na vazão de combustível. 
As figuras 3.18 e 3.19 mostram claramente a existência de simetria entre as suas 
curvas devido a linearidade do sistema para as variações introduzidas. Entretanto, através 
do gráfico da figura 3.20 verifica-se a ocorrência de um comportamento ligeiramente não 
linear após a introdução de perturbações na vazão da corrente que será aquecida. 
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Figura 3.20 - Comportamento da temperatura na saída da fornalha mediante 
perturbação na vazão da corrente a ser aquecida. 
A partir dos gráficos apresentados nas figuras anteriores para o comportamento da 
fornalha, ficou evidente que as três perturbações introduzidas no sistema causaram 
variações na temperatura da corrente de saída deste processo. Porém, a que mais influencia 
a reforma catalítica é a variação da temperatura da corrente de entrada. As outras duas 
perturbações não serão levadas em conta na elaboração da estratégia de controle sugerida 
neste trabalho, isto porque, supõe-se que já existam malhas de controle específicas que 
éorrigirão seus efeitos antes destas perturbações atingirem a fornalha. 
3.7- COMENTÁRIOS 
A simulação do processo da reforma catalítica empregado para a produção de 
aromáticos foi bem sucedida. Cada um dos perfis encontrados, tanto para o regime 
estacionário quanto para o regime transiente, mostram-se coerentes com a teoria já 
consagrada da reforma catalítica da nafta. 
Os resultados que indicam a influência das variáveis operacionais sobre o 
processo, obtidos na simulação, foram confirmados através dos estudos de diversos 
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pesquisadores. Porém, a variação da pressão total do sistema não coincide completamente 
com o que Gates e Schmit [3] e Little [29] encontraram nas suas pesquisas. Estes autores 
concluíram que o aumento de pressão provoca a diminuição da concentração de aromáticos, 
desempenho contrário ao obtido na presente simulação, onde a curva encontrada foi 
ligeiramente crescente. O motivo que explica esta diferença está certamente nas equações 
cinéticas que não conseguem representar com fidelidade o comportamento do sistema sob a 
influência de pressão diferente de 15 atrn. Apesar disto, considera-se que tal fato, além de 
não invalidar este trabalho, não impede que seja montada uma estratégia de controle para o 
processo da reforma. Isto porque, o maior efeito das variáveis operacionais sobre o controle 
da concentração de aromático são as temperaturas de entrada dos quatro leitos do processo, 
Líttle [29]. 
A partir de todos estes resultados constata-se que os modelos matemáticos 
desenvolvidos são capazes de descrever de forma adequada o comportamento dos reatores 
em estudo. Vale ressaltar, também, que mesmo utilizando parâmetros cinéticos oriundos de 
um procedimento não convencional, os resultados aproximaram-se adequadamente dos 
dados fornecidos pelo processo industrial. 
Através da simulação efetuada, torna-se evidente que a temperatura deve ser 
controlada para obtenção de uma maior produção de xilenos. Deste modo, a etapa seguinte 
deste trabalho contará com o desenvolvimento de um sistema de controle para o processo 
de reforma catalítica da nafta. 
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CAPÍTUL04 
IMPLEMENTAÇÃO DA ESTRATÉGIA DE 
CONTROLE 
4.1 - INTRODUÇÃO 
Neste capítulo será efetuado um estudo com o objetivo de desenvolver uma 
estratégia de controle adequada para o processo da reforma catalítica empregado na 
produção de aromático. Neste desenvolvimento, será considerada a influência das 
temperaturas das correntes reacionais sobre o rendimento das reações que ocorrem neste 
sistema. Assim, a perda de atividade do catalisador, causada pelo coque, será compensada 
com o aumento da temperatura da carga de cada reator, aumentando, consequentemente, a 
concentração final dos xilenos. 
Poucos detalhes foram divulgados a respeito da configuração do controle deste 
processo, entretanto, os trabalhos mais recentes admitem técnicas de controle que se 
caracteriza pela pouca influência do homem na operação da planta. Seguindo esta linha de 
pensamento, será sugerida para este trabalho a utilização da técnica de controle em cascata 
(figura 4.1 ), onde a malha primária "substituirá" o operador do processo no sentido de 
distribuir as temperaturas ideais para as malhas secundárias, gerando uma estrutura de 
controle supervisório. 
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A malha primária tem como função controlar a concentração do aromático na saída 
do último reator. O controlador ideal para esta malha deverá manipular várias informações 
a respeito do processo, garantindo, por exemplo, que as temperaturas ótimas nunca 
ultrapassem seus valores máximos. Outras características também são importantes, como: 
manipular muitas variáveis com forte interação entre elas e apresentar potencial para 
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Figura 4.1 - Controle em cascata para o processo da reforma catalítica da nafta. 
Neste trabalho, o controlador LDMC (Linear Dynamic Matrix Control) foi o 
escolhido para desempenhar tais funções, sendo propostas, ainda, duas maneiras de 
implementá-lo: a primeira considera o sistema MISO, com múltiplas entradas (temperaturas 
das correntes reacionais) e única sai da (concentração do aromático); a segunda utiliza a 
temperatura ponderada da corrente reacional WAIT (Weighted Average Inlet Temperature) 
como única entrada e a concentração do aromático como única saída (SISO). 
As malhas secundárias irão manipular as vazões de combustível das fornalhas para 
controlar as temperaturas das correntes reacionais que tiveram seus valores determinados 
pela malha primária. Segundo Luyben [36], este tipo de malha é moderadamente lenta por 
causa do atraso causado pela transferência de calor, e o controlador PID (Proporcional-
106 
Capítulo 4 w Implementação da Estratégia de Controle 
Integral-Derivativo) já foi utilizado muitas vezes neste tipo de situação. Para este estudo, 
. além do controlador PID, serão testados os controladores DMC (Dynamic Matrix Control) 
e o LDMC para este tipo de malha. 
Alguns programas foram construídos em linguagem FORTRAN e os 
resultados encontrados servirão de base para escolher a situação que melhor atenda as 
exigências do processo da reforma catalítica. 
4.2 - CONTROLE DAS TEMPERATURAS 
O controle das temperaturas nas fornalhas é efetuado pelas malhas secundárias do 
controle em cascata. Estas malhas necessitam atender as mudanças dos "setpoints" que são 
impostas pela malha primária e corrigir prováveis perturbações do sistema que poderão 
surgir no período de operação. 
Para que seja encontrado o controlador mais adequado, alguns testes foram 
realizados, utilizando os controladores PID, DMC e LDMC. 
4.2.1 - CONTROLADOR PID 
A malha empregada no controle da temperatura é comum em uma grande 
variedade de processos, diferenciando-se, sobretudo, pelos equipamentos responsáveis pela 
transferência de calor. Segundo Seborg et ai. [58] e Luyben [36], estes processos são 
moderadamente lentos por terem suas constantes de tempo elevadas, cabendo ,então, o uso 
do controlador PID. 
O controlador PID (Proporcional-Integral-Derivativo) é utilizado com grande 
freqüência pelas indústrias para controlar seus processos, configurando-se em um dos tipos 
mais importantes disponíveis no mercado. 
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Este tipo de controlador vem sendo utilizado pelas indústrias desde 1930 com a 
versão analógica (sinais contínuos). O advento do computador digital fez surgir um novo 
tipo, denominado controlador digital (sinais amostrados). Durante as duas últimas décadas a 
aplicação do sistema de controle digital tem sido muito difundida, sobretudo pela sua 
flexibilidade, capacidade computacional e baixo custo. 
Os controladores PID analógicos e digitais possuem algoritmos semelhantes e 
estão descritos nos trabalhos de alguns autores, como por exemplo, Seborg et ai. [58], 
Luyben [36] e Stephanopoulos [62]. Como o próprio nome indica, eles possuem em sua 
estrutura as funções proporcional, integral e derivativa relacionado ao erro da variável 
controlada. A função proporcional admite que a variável manipulada seja corrigida 
proporcionalmente ao erro gerado entre as variáveis controladas e o valor do "setpoint". 
Entretanto, a aplicação desta função não consegue eliminar o erro decorrente da diferença 
entre o "setpoint" e o novo valor do estado estacionário imposto pelo controlador ("off-
set"). Para corrigir tal "off-set", a ação integral é necessária. Esta ação possibilita que o erro 
em relação ao estado estacionário seja zero. Por outro lado, a ação integral tende a produzir 
oscilações na resposta do processo, reduzindo ,deste modo, a estabilidade do sistema. Para 
diminuir as oscilações e reduzir o tempo de resposta do processo é então introduzida a ação 
derivativa. Esta função antecipa as ações futuras do sinal erro, considerando a sua taxa de 
mudança como fator determinante. A ação derivativa faz com que a saída do controlador 
seja proporcional à razão de mudança da variável controlada. 
O controlador PID digital foi escolhido para ser implementado neste trabalho, 
sendo que a estrutura do algoritmo considerada é a ideal. Assim, de acordo com Seborg et 
al. [58] tem-se que: 
onde: 
f:::.p, = Pn - Pn-l 
Mudança incrementai na saída do controlador no tempo "n" 
Saída do controlador no tempo "n" 
Ganho do controlador 
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t:.t 
Erro entre o "setpoint" e a variável controlada no tempo "n" 
Período de amostragem 
Constante de tempo integral do controlador 
Constante de tempo diferencial do controlador 
A equação (4.1) foi implementada para o modelo dinâmico da fornalha, através da 
utilização de uma subrotina em linguagem FORTRAN de programação. Esta subrotina foi 
chamada de CONTROLE e considera os valores das variáveis controladas e manipuladas na 
forma de desvio. A listagem desta subrotina encontra-se no apêndice IV, item IV .1, deste 
trabalho. 
O ajuste dos parâmetros do controlador PID pode ser realizado através da 
utilização de algumas regras de sintonia. A regra escolhida para este estudo foi a 
aproximação IMC (Internai Model Control). 
A aproximação IMC foi desenvolvida por Rivera et al. [58]. Estes autores partiram 
de modelos de processos de várias ordens e obtiveram as equações que relacionam as 
constante de tempo e ganhos do processo com os parâmetros do controlador PID. Para este 
trabalho, foram utilizadas as equações para o processo de segunda ordem: 
K K = 
' 
(4.2) (4.3) (4.4) 
Observando-se as equações 4.2 a 4.4, toma-se evidente a necessidade de conhecer 
o ganho e a constante de tempo do processo para que se possa calcular os parâmetros do 
controlador. Desta forma, a identificação do processo pode ser realizada partindo da 
simulação dinâmica da fornalha a qual, ao ser introduzida uma perturbação, M, na vazão de 
combustível (variável manipulada), irá fornecer a resposta do processo. Neste estudo, foi 
considerado que esta resposta se aproxima de uma função transferência de segunda ordem. 
No domínio do tempo, esta equação tem a seguinte forma: 
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r e -x! - r e -xl 
= K M (I - --'--1 ----=-2--) 
r 1 - r 2 
__.. Tempo 
__.. Variação da variável manipulada 
__.. Resposta do processo na forma desvio. 
__.. Ganho do processo. 
__.. Constante de tempo "i" do processo. 
(4.5) 
Para encontrar os valores dos parâmetros da equação 4.5, foi aplicado o método de 
regressão de Levenberg e Marquardt [68] que considera a não linearidade do processo. Os 
parâmetros do processo e do controlador foram calculados sucessivamente e seus valores 
encontram-se na tabela 4.1. 
Tabela 4.1 - Parâmetros 
GANHO CONSTANTE DE TEMPO 
PROCESSO K- 1987 Ks/mol t 1 -13,36xl0"5 s t 2 - 24,66 s 
CONTROLADOR K,- 12,41/tc mol/Ks t,- 24,66 s t 0 - 13,36xl0"5 s 
TC é a constante de tempo em malha fochada proveniente do filtro IMC. E um parâmetro de ajuste do 
controlador. 
Após os parâmetros do controlador terem sido encontrados, foram realizados 
alguns testes com o intuito de verificar o desempenho do controlador PID na malha 
secundária. 
I.a - RESULTADOS DO PID 
Na figura 4.2 encontram-se algumas das respostas fornecidas pelo processo em 
malha fechada quando foram efetuadas mudança no "setpoint". Assim, foram testados 
vários valores de K, para verificar qual dos conjuntos dos parâmetros irá gerar uma melhor 
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resposta do processo. Este estudo toma-se necessário porque o ganho do controlador está 
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Figura 4.2 - Comportamento da variável controlada, pelo controlador PID, 
mediante mudança do "setpoint" a partir da variação de K,. 
Caso estudo: fornalha. 
A partir de inúmeros testes, quatro casos principais foram selecionados, onde varia 
apenas o ganho do processo. Estes resultados estão apresentados na figura 4.2. Deste modo, 
observa-se que ao aumentar K, a resposta do processo toma-se mais rápida, porém existe 
um valor limite que, ultrapassado, provocará uma certa oscilação na resposta. Como esta 
sobre elevação em relação ao "setpoint" não é adequada para este processo, a melhor 
situação encontrada para o controlador PID é o caso onde seu ganho tem valor de 7llxl o·' 
mol/Ks (curva 2). 
Quando o alvo da investigação é a variável manipulada, os quatro casos 
representados na figura 4.2 geram ações de controle variadas. Suas curvas representativas 
encontram-se na figura 4.3. 
Nesta figura, verifica-se que as ações de controle são mais suaves à medida que K, 
toma-se menor. No entanto, o melhor conjunto de parâmetros anteriormente escolhido 
proporciona uma variação brusca da variável manipulada. A escolha do melhor controlador 
tem que levar em conta também este fator. No caso de K, igual a 7llxl0.,; mol/Ks (curva 
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2), a variável manipulada sofreu uma forte mudança, mas ainda encontra-se no limite 
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Figura 4.3 - Comportamento da variável manipulada, pelo controlador PID, 
mediante mudança do "setpoint" a partir da variação de I(.. 
Caso estudo: fornalha. 
Pelo exposto, deve-se então descartar o caso onde o ganho é o maior de todos 
(curva 1), porque a sua influência proporciona um pico na variável manipulada maior do 
que o limite fisico da válvula. 
No item seguinte, será estudado o controlador DMC com verificação de seus 
resultados para a malha secundária do controle em cascata. 
4.2.2 - CONTROLE POR MATRIZ DINÂMICA (DMC) 
O algoritmo de controle por matriz dinâmica (DMC) faz parte da tecnologia dos 
controladores preditivos com modelo (MPC). Esta classe de algoritmo utiliza-se de uma 
sequência de ajustes já ocorridos da variável manipulada para otimizar futuros 
procedimentos da malha de controle. A tecnologia MPC pode ser encontrada em uma 
grande variedade de aplicações, incluindo as áreas: química, processamento de alimentos, 
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automotiva, aeroespacial, metalúrgica e de papel. Na literatura estão disponíveis boas 
revisões desta tecnologia, como por exemplo, Garcia et ai. [37] e Morari e Lee [63]. 
O algoritmo de controle por matriz dinâmica foi desenvolvido na década de setenta 
por Cutler e Ramaker [64], que relata a aplicação do DMC dentro da Shell. O algoritmo 
consiste na aplicação do método dos mínimos quadrados, o qual minimiza as distâncias 
entre as trajetórias previstas das variáveis controladas e seus "setpoints". Também é 
incluída a ponderação das ações de controle com o chamado fator de supressão de 
movimento. Estes autores aplicaram o algoritmo DMC a uma fornalha de pré aquecimento, 
considerando a sua estrutura multivariável e sem levar em conta os limites operacionais de 
cada variável. 
Em 1980, Prett e Gillette [ 65] descreveram uma nova aplicação da tecnologia 
.DMC para uma unidade de craqueamento catalítico, na qual o algoritmo DMC original foi 
modificado para incluir a não linearidade e as restrições de suas variáveis. Estes limites 
foram introduzidos através de equações que minimizaram o afastamento das variáveis 
manipuladas em relação a eles. 
Marchetti et al.[38] fizeram uma descrição detalhada do DMC, sendo seus 
resultados apresentados para um sistema de simples entrada e simples saída. 
I.b -CONCEITO DE CONTROLE PREDITIVO 
De acordo com Garcia et ai. [37], a denominação de controle preditivo com 
·modelo deve-se à maneira como a lei de controle é calculada. A estratégia de controle que é 
comum a toda a família MPC está ilustrada na figura 4.4. 
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HORIZONTE DE PREDIÇÃO 
Figura 4.4 - Estratégia do controle preditivo com modelo de acordo com 
Garcia et ai. [37). 
No instante de tempo atual k, o comportamento do processo num horizonte 
de predição N, é levado em consideração. Mediante um modelo, esta estratégia de controle 
utiliza-se de uma sequência de ajustes já ocorridos da variável manipulada para encontrar 
seus valores futuros dentro de um determinado horizonte. Somente a primeira variação da 
variável manipulada é implementada. No intervalo de tempo k+ 1, os cálculos serão 
repetidos e o horizonte movido de um intervalo de tempo. 
Em outras palavras, no instante k é feita a predição das saídas futuras (y' k+t), para t 
variando de 1 a N, dentro do horizonte de predição N, usando o modelo do processo. A 
predição é feita a partir das entradas e saídas passadas e dos futuros sinais de controle 
previstos (u k+t), para k variando de O a N-1. 
Para se quantificar a diferença entre a resposta predita e o valor de referência desta 
variável, uma função objetivo é utilizada. A otimização da função objetivo (utilizando o 
método dos mínimos quadrados do erro) gera a lei de controle para o cálculo dos sinais de 
controle presente e futuros (u k+t). 
Apesar de basearem-se em princípio igual, existem diferenças significativas entre 
os controladores preditivos. Estas diferenças estão geralmente relacionadas com o modelo 
da planta e com a função objetivo a ser otimizada. 
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Il.b- MODELO DA PLANTA 
A estrutura básica, comum para toda a família de controladores MPC, está 
representada na figura 4.5. 
O modelo da planta deve ser capaz de representar plenamente a dinâmica do 
sistema para permitir urna boa aproximação das saídas futuras. O modelo é usado para 
representar a relação entre as saídas e entradas mensuráveis, incluindo perturbações 
medidas. 
p 
Referência I u I 
+ 
-1 y 
+ I Controlador 1 I Planta I + 
I I + 
I Modelo I 
Figura 4.5 - Estrutura básica de um controlador MPC de acordo com 
Garcia et ai. [37]. Onde "P" é a perturbação não mensurável. 
De acordo com Camacho e Bordons [45], vários tipos de modelo do processo 
podem ser utilizados com um único algoritmo do MPC, de forma que é possível o 
aproveitamento das vantagens oferecidas por cada um deles, dependendo dos objetivos de 
controle. As formas mais utilizadas para a modelagem na família do MPC são: modelo de 
resposta ao impulso, modelo de resposta ao degrau, modelo de função transferência, 
modelos dos distúrbios não mensuráveis e modelo estado espaço. 
O modelo que será utilizado neste trabalho é o modelo de resposta ao degrau por 
ser o mais usado pelo algoritmo de controle por matriz dinâmica (DMC) e suas variações, 
como por exemplo, o controle por matriz dinâmica linear (LDMC) e o controle por matriz 
dinâmica quadrática (QDMC). Este modelo é conhecido como modelo de convolução e é de 
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fácil obtenção, refletindo de forma clara a influência de um certo fenômeno em uma 
determinada saída. Uma grande vantagem deste método é a de não ser preciso conhecer 
informações precedentes do processo, tornando sua identificação simplificada. Por outro 
lado, uma desvantagem deste modelo, consiste no fato de que o valor do horizonte de 
predição (N) pode ser muito grande quando se trabalha com dinâmicas complexas, como 
por exemplo, plantas de fase não-mínima, ampliando o número de parâmetros do modelo, 
com consequente aumento do esforço computacional. 
Os coeficientes do modelo de convolução da fornalha foram obtidos a partir de 
uma perturbação na variável manipulada (vazão de combustível) e foi observado o 
comportamento da variável controlada com o tempo. Estes cálculos foram realizados a 
partir da simulação do modelo da fornalha desenvolvido no capítulo dois, utilizando uma 
subrotina construída em linguagem FORTRAN, específica para determinar tais coeficientes 
(apêndice IV, item IV.4). Os coeficientes deste modelo descrevem a dinâmica do processo 
em malha aberta e seus valores encontram-se no apêndice UI, item III.l. O número de 
coeficientes é um termo a ser determinado e tem que ser suficientemente grande para que a 
resposta do modelo represente com fidelidade a dinâmica do processo. 
III.b- APRESENTAÇÃO DOS HORIZONTES DO DMC 
Antes da obtenção do algoritmo de controle DMC, é conveniente, neste momento, 
discutir o significado de alguns dos seus parâmetros de sintonia, como o horizonte do 
modelo (N), horizonte de predição (R) e horizonte de controle (L). A discussão do 
significado destes parâmetros está baseada nos trabalhos de Marchetti et a!. [3 8], Garcia et 
a!. [37], Maurath et a!. [46], Seborg et a!. [58] e Odloak e Kalid [44]. 
• Horizonte do modelo (N) - É chamado também de horizonte de convolução ou 
de estabilidade. Este parâmetro depende do tempo necessário para o processo 
atingir o estado estacionário, ou seja, seria o equivalente ao tempo de resposta, 
onde N é o número de intervalos de tempo de amostragem que o processo 
gastaria para atingir, por exemplo, 99% do estado estacionário fmal. Quanto 
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maior o valor de N, mais precisa será a resposta do modelo, porém, aumentará o 
esforço computacional para processar o algoritmo. Ou seja, um pequeno 
horizonte do modelo causará instabilidade na resposta, enquanto que o inverso 
aumenta a robustez da malha de controle. Para Mautath et ai. [46], uma boa 
estimativa deste horizonte é considerar seus valores entre 20 e 70. 
• Horizonte de predição ou de otimização (R) - Este parâmetro determina 
quanto tempo o controlador DMC dispõe para atingir o "setpoint". Considerando, 
por exemplo, R=!, o valor desejado deverá ser alcançado imediatamente, 
enquanto que para R=20, o sistema de controle necessita de 20 unidade de tempo 
para atingir o valor de referência. Portanto, quanto menor for o horizonte de 
predição mais rápida será a ação de controle. O valor máximo que o horizonte de 
predição pode assumir é R,."'= N. 
• Horizonte de controle (L) - O controlador DMC tem R unidades de tempo 
para atingir o "setpoint", portanto ele deve gerar R ações de controle de modo 
que, no final deste tempo, o "off-set" será nulo. Porém, se L for igual a R, o 
controlador ficará menos robusto e as matrizes geradas pelo algoritmo ficarão 
com dimensões elevadas. Para solucionar este problema, costuma-se adotar L 
muito menor do que R . Um valor maior de L implicará em uma maior 
flexibilidade do controlador, com a conseqüente possibilidade deste controlador 
gerar sinais maiores do que o necessário para atingir o valor de referência. Neste 
caso, o controlador terá tempo para corrigir o valor da entrada (u) compatíveis 
com o estado estacionário final desejado. Se L for muito pequeno, então o 
algoritmo não terá condições de fazer muitas correções para que o valor final da 
variável manipulada satisfaça o estado estacionário desejado. 
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IV.b- DESENVOLVIMENTO DO ALGORITMO DMC 
A vantagem do modelo de convolução discreto é que os coeficientes do 
modelo podem ser obtidos diretamente da resposta experimental sem assumir a estrutura do 
modelo. Teoricamente, o modelo aproximado é aplicado para sistema linear. Segundo 
Marchetti et al. [38], o modelo de convolução proporciona um caminho conveniente para 
projetar o controlador baseado no uso da teoria de otimização. 
Para ilustrar como o modelo de convolução é encontrado, será considerada 






Dt 2Dt 40t TEMPO 
. Figura 4.6 -Resposta de um processo segundo Marchetti et ai. [38]. 
Na figura 4.6, y é a variável controlada, a é a resposta do processo a cada intervalo 
de tempo Dt a uma perturbação em forma de degrau da varíável manipulada e h é a 
resposta do processo a cada intervalo de tempo Dt causada por uma perturbação em forma 
de impulso da varíável manipulada. 
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Definindo-se "a, " igual a zero, quando i for menor ou igual a zero. O produto do 
valor do horizonte do modelo (N) com o intervalo de amostragem (Dt) é o tempo de 
resposta do processo. 
Para encontrar o modelo de convolução, considerando um sistema de uma variável 
controlada e uma variável manipulada, é necessário atribuir uma mudança na variável 
manipulada (L\.u). No desenvolvimento deste modelo, alguns termos surgirão como: Y~ 
(valor predito da variável controlada no instante k de amostragem), Y K (valor atual da 
saída) e uK (valor atual da variável manipulada). Se o valor predito da variável controlada 
for igual ao valor atual, significa que não haverá erro no modelo ou que não ocorreram 
perturbações. Visto que, Y e u são expressas como variáveis desvio, então 
L\.uK = uK - uK-J. A predição da variável controlada no tempo k+ 1 pode ser escrita como: 
N 
f' K+l = y~ + Í:,h;f').UK+H (4.6) 
i=l 
Para melhorar a robustez e incorporar processos com tempo morto no algoritmo 
DMC é necessário considerar um número maior de instantes futuros. Assim, o controlador 
terá mais tempo para atingir seu objetivo. Portanto, sua intervenção no processo poderá ser 
de forma mais suave. 
O horizonte de predição R é um parâmetro que influência no desempenho do 
sistema de controle. Então, a equação 4.6 é válida para qualquer instante: 
N 
f~+)= r;+j-l + Í:,h/1UK+j-i (J=l, 2, ... ,R) (4.7) 
i=l 
Admitindo que as diferenças entre os valores calculados e o valor atual medido da 
variável Y K seja mantida constante para todos os instantes futuros, os valores da variável 
controlada, calculados no futuro, podem ser corrigidos ( Yic. ). Assim, será assumido que os 
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Vetor erro entre os valores previstos e o valor desejado (Rx1) 
Vetor erro entre o valor desejado e o somatório das ações 
passadas a cada tempo (Rx 1) 
Matriz triangular (RxR) 
Matriz das ações de controle (Rx 1) 
As dimensões das matrizes e vetores da equação (4.11) fazem com que sua 
manipulação computacional tome-se impraticável. No DMC, o sistema de equações é 
obtido através da redução da dimensão do vetor Lm do R para L. Desta forma L ações 
futuras de controle serão calculadas e a equação (4.11) pode ser reescrita como: 
d yc Y K+l- K+J a, o o o o !';.uK (1-a,)EK -P1 
yd K+Z- Yfj+Z a, o o o o tl.uK+I (1-a,)EK -P2 
yd K+L -Yi+L = a L aL-J a, o o X /1U K+L-1 + (1-aL)EK -PL 
yd K+L+! - Yi+L+l aL+I a L a, o o o (I- aL+l )EK - PL+t 
d yc y K+R - K+R aR aR-I aR-I. a R-L-1 ai o (l-a 11 )EK -P11 
(4.12) 
De acordo com este procedimento, o controlador estará calculando as ações de 
controle no instante atual K (lluK) até o instante K+L-1 (l';.uK+L.1). 
Para calcular as L ações futuras de controle, o DMC minimizao quadrado do erro 
entre as trajetórias previstas e as desejadas. Assim: 
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(4.13) 
Deseja-se, então, encontrar a ação de controle que minimize J. 
O.J T T • 
minJ =--=O= A A !lu- A E 
o!lu - -- - - (4.14) 
(4.15) 
A equação ( 4.15) determina as L futuras ações de controle (vetor !lu) , porém, 
apenas a ação do instante K será implementada. No instante seguinte K +I repete-se todo o 
processo, fazendo este instante assumir a posição K, e calcula-se tudo novamente. Com este 
procedimento é preciso apenas multiplicar a primeira linha da matriz (A 7 Ar' A 7 pelo 
vetor!{. 
A função objetivo desenvolvida até o momento é minj = E 7 E, porém a 
· implementação deste índice de desempenho conduz a uma ação de controle de grande 
amplitude, causando instabilidade na resposta do sistema. Para atenuar este comportamento 
utilizou-se a matriz peso W2 no termo da função objetivo referente a variação da ação de 
controle. Para ponderar a importância do erro de predição sobre a variável controlada foi 




w, É uma matriz peso para o erro de predição. Esta matriz 
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também é diagonal, sendo na maioria das vezes identidade. 
É o fator de supressão que atenuam as variações das ações de 
controle. É uma matriz diagonal com todos os valores 
constantes e iguais. 
Quanto maior forem os valores dos termos de W2, mais suave será a ação de 
controle. Esta matriz é outro parâmetro de sintonia, que pode inclusive ser adaptativo, como 
por exemplo, pequenos valores para erros grandes e vice-versa. 
Segundo Marchetti et al. [38], esta é a expressão mais usual para o controlador 
DMC para processos com únicas entrada e única saída. 
V.b - CONTROLADOR DMC COM MÚLTIPLAS VARIÁVEIS 
De acordo com Odloak e Kalid [44] e Odloak [47], os processos químicos são 
normalmente multivariáveis e uma das grandes vantagens do DMC é a possibilidade de 
tratar o sistema de controle com múltiplas entradas e saídas (MIMO). 
K 
Analogamente à predição para o caso de simples entrada e saída, Y~ = .LAuK-;, 
i=l 
pode-se escrever o valor predito para o caso de vátias entradas e saídas como: 
N Lr 
YK = ""h,.u,K J ), ~~ j,,l , - (4.1 7) 
i=l /:1 
onde: 
N -7 Horizonte de convolução 
L v -7 Número total de entradas 
Nv -7 Número total de saídas 
YK -7 Predição da saída j no instante K }. 
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h,. ~ j, ,I Valor do coeficiente na saída j no instante i para um degrau 
unitário na entrada l 
ut,K-i ~ Valor da entrada l no instante K-i 
J ~ Índice que indica a saída 
K ~ Índice que indica o instante atual 
l ~ Índice que indica a entrada 
Escrevendo a equação ( 4.17) vetorialmente, tem-se: 
N 
~.K = Ll!J,i!ik-1 (4.18) 
i=l 
Para considerar todas as saídas, escreve-se: 
N 
y~ = LH,gK-i (4.19) 
i=l 
onde: 
hll,i h,,, h1LFj 
H= 
hzu h,,j h24-i 
_, 
hN,.l,i hN,_.2,i hN1-Lr,i NvxLr· 
Portanto, analogamente ao caso de simples entrada e simples saída, pode-se 
escrever para o instante K + 1 
N 
y' -r' ="H(u .-u ) 
-K+l -K L...-i -K+l-1 -K-i (4.20) 
i=l 
Sabendo-se que !:;.u K = gK - gK-l , tem-se que: 
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N 
.r'K+l = y~ + LH;6.UK+l-; (4.21) 
i=l 
A equação ( 4.21) representa urna estimativa das saídas do sistema no instante K + 1 
a partir do conhecimento do estado do sistema no instante atual K e das N ações de controle 
passadas. 
A predição em um instante qualquer no futuro será: 
(J = 1 ,2,3, ... ,R) (4.22) 
Admitindo que o erro (E K) , entre o valor calculado e o valor atual medido da 
variável [K , é o mesmo para todos os instantes futuros, pode-se corrigir os valores de [K 
calculados no futuro. Assim, considerando que no instante K, ri= LK, obtém-se: 
(4.23) 
Esta equação pode ser escrita para qualquer instante gerando os valores preditos-
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i N 
, E,= L§:, e §.n = L H J t!uk+n+J (i= l, ..... ,R) 
11=1 )=n+l 
A equação (4.24) pode ser reescrita de forma mais compacta. 
yc = A!:J.u+Yc 
- -- -0 (4.25) 
Devido a existência de R menos L linhas iguais a zero no vetor das ações de 
controle, a matriz dinâmica, na verdade, tem dimensões menores do que a apresentada na 
equação (4.24). 
A trajetória desejada é dada por 
(4.26) 
Calculando o erro entre o valor desejado, equação ( 4.26) , e o valor predito 
corrigido da equação ( 4.25) tem-se: 
ou 
d c . E=[-[ =-A!:J.u+E 
Fazendo 
A função objetivo será: 
oj 
o!:J.u 
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onde: 
w É uma matriz diagonal quadrada de dimensão ( Lv L) x ( Lv L) , 
denominada de matriz de supressão de movimento. 
V I.b -INCORPORANDO RESTRIÇÕES NA VARIÁVEL MANIPULADA 
Os processos químicos estão sempre submetidos a restrições em suas variáveis, 
sendo elas manipuladas ou controladas. O controlador DMC permite trabalhar 
implicitamente com os limites impostos ao sistema de controle, incorporando-os à função 
objetivo. 
Neste trabalho, a temperatura da corrente que foi aquecida pela fornalha (variável 
controlada) será mantida dentro do seu limite máximo de 823 K através da matriz peso 
diagonal ( wl ). 
Para incorporar restrições nas variáveis manipuladas (limite mínimo e máximo) a 
inclusão de uma matriz de supressão (W2) não acarreta qualquer efeito. Esta matriz apenas 
penaliza a variação da manipulada e não garante que a ação de controle estará contida 
dentro de uma faixa desejada. O método que será utilizado neste estudo, para fazer com que 
a vazão de combustível da fornalha (variável manipulada) não ultrapasse o valor máximo 
(0,1 molls), incorporará essa informação à lei de controle do DMC. 
Se no instante k a variável manipulada 11; está cima do seu limite máximo ll;.m"'' é 
possível definir um erro (E') nessa variável para o instante k+j , onde j=l ,2, ... , L. 
j 
E'j = Kj[(l!.,ax -gk-1)- L LlUk+i-J] ( 4.31) 
i= I 
ou escrevendo em forma matricial tem-se: 
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KL KL KL !'>.uk+L 
A matriz A' constitui-se em mais um parâmetro de sintonia do controlador DMC e 
os valores de K; são mantidos constantes para cada variável manipulada. 
O problema agora é composto de um sistema de equações algébricas lineares 
formado pelas equações 4.11 e 4.32. 
Estas equações podem ser escritas da seguinte forma: 
(4.33) 
onde: 
E=[:.] ~=[:.] -. [E] E= E'' 
Para encontrar a equação da ação de controle para o controlador DMC com 
restrição, deve-se minimizar pelo método dos mínimos quadrados a equação do erro. 
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Para este trabalho, foi incluído na função objetivo os termos referentes aos pesos 
W 1 e W, assim como as equações dos limites máximo (0,1 mol/s) e mínimo (vazão zero). 
Com a minimização da função objetivo tem-se: 
(4.34) 
onde os termos marcados com um asterisco (*) referem-se ao limite superior da restrição e 
os termos marcados com dois asteriscos (**) ao limite inferior. 
A partir da equação 4.34, foi construído um programa em linguagem FORTRAN 
(apêndice IV, item IV.2) considerando o processo da fornalha em malha fechada. 
VII.b - PROGRAMA DMC COM RESTRIÇÕES 
O programa do controlador DMC com restrição teve como base a equação (3.34) 
que considera sistemas com qualquer número de variável manipulada e controlada, sendo 
limitado pela capacidade computacional do equipamento a ser utilizado. A estrutura física 
deste programa está de acordo com os diagramas de blocos representados nas figuras 4.7 e 
4.8. 
A figura 4.7 dá urna visão geral da estrutura do programa do processo da fornalha 
em malha fechada, utilizando o controlador DMC. O programa principal possui duas 
subrotinas: a CONTROL, que calcula as ações de controle a serem implementadas no 
programa principal e a RKG, que resolve a equação diferencial ordinária, obtendo as 
temperaturas na saída da fornalha. 
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Subrotina Subrotina Subrotina Subrotina 
SOMA TRAN MULT INV 
Subrotina 
FUNC 
Figura 4.7- Diagrama de blocos referente ao processo da fornalha em malha 
fechada utilizando o controlador DMC com restrição. 
A subrotina CONTROL, a partir de informações provenientes do programa 
principal, recebe os valores da resposta ao impulso para elaborar a matriz dinâmica e o 
··vetor erro, ambas dentro dos limites dos horizontes de predição e de controle. A partir 
destas matrizes, são encontradas as matrizes transpostas, utilizando a subrotina TRAN, são 
realizadas multiplicações de matrizes com a ajuda da subrotina MUL T, são efetuadas somas 
entre matrizes, utilizando a subrotina SOMA e, por último, é encontrada o inverso da matriz 
com a subrotina INV. Todos estes cálculos são ordenados de acordo com o algoritmo de 
controle para que sejam obtidos os valores das ações de controle a serem implementadas no 
programa principal. A subrotina RKG, no caso da fornalha, resolve uma equação diferencial 
ordinária utilizando a subrotina FUNC para encontrar o valor da função. 
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O diagrama de blocos apresentado na figura 4.8 apresenta, em seu primeiro nível, 
os instantes de amostragem, onde o controlador será acionado para o cálculo das ações de 
controle. Neste trabalho, o período de amostragem foi determinado aleatoriamente e seu 
valor é de dez segundos. Estes instantes de amostragem dependem do tempo que o processo 
leva para identificar a perturbação ocorrida até a implementação da ação de controle. 
Em seguida, serão determinados os valores do número de variáveis manipuladas e 
controladas que fazem parte desta malha de controle, o horizonte do modelo, o horizonte de 
predição, o horizonte de controle e os pesos atribuídos a ação de controle, aos erros entre a 
variável controlada e o "setpoint" e as restrições. Depois que os parâmetros forem 
determinados, o programa lê o banco de dados onde se encontram os valores da resposta do 
processo após ser introduzida uma perturbação da variável manipulada tipo impulso. Esta 
resposta do processo terá como limite o horizonte do modelo e será fixa ao longo de todo o 
processo. Em seguida, monta-se a matriz dinâmica (A) dentro dos limites dos horizontes de 
otimização e controle. Em paralelo ao bloco da matriz dinâmica, surge o bloco do vetor 
com as previsões decorrentes das ações de controle passadas (P) e, em seguida, vem o bloco 
que representa o cálculo do vetor erro (entre o valor desejado e o somatório das ações 
passadas). Os erros serão calculados também para as diferenças entre os limites das 
variáveis manipuladas e seu valor atual. O restante dos blocos são representativos das 
operações matemáticas impostas pela equação 4.34, chegando-se aos valores das ações 
.futuras de controle, onde somente a primeira ação será implementada para cada variável 
manipulada. 
131 
Capítulo 4- Implementação da Estratégia de Controle 
Produção de aromático até uma nova regeneração do cata/isador 
Oh 1 2 3 n 200h 
Período de Período de Período de Período de 
amostragem amostragem amostragem amostragem 











l oeso- K** impulso -i-Matriz Cálculo de Pí 
dinâmica A 
j_ 
Cálculo da Cálculo do 
transposta de vetor erro 
AT E, E*, E** 
A*T 
A**T ! l AT X W1 X E'= F 
Cálculo A*T x E*'= F' 
ATxW1xA=C A**T x E**'= F" 
A*Tx A*= C' H= F+ F'+ F" A**Tx A**= C" 
1 
Cálculo da Cálculo 
inversa de G x H= ação 
inv(C+C'+C"+W2)= G de controle 
I 
Figura 4.8- Diagrama de blocos da subrotina referente ao controlador DMC com 
restrição. 
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VIII.b- RESULTADOS DO DMC 
A malha secundária do controle em cascata foi simulada, desta vez, utilizando o 
programa desenvolvido anteriormente para o controlador DMC multivariável com restrição. 
Embora este programa seja capaz de controlar diversas variáveis, ele também poderá ser 
aplicado para processos como o da fornalha, com uma variável controlada e uma 
manipulada. Para que isto possa ser feito, é suficiente explicitar a quantidade de variáveis 
manipuladas no programa principal. 
O primeiro passo para o estudo deste controlador, aplicado à fornalha, foi realizar 
vários testes para escolher um conjunto de parâmetros que fornecesse melhor resposta do 
processo às perturbações ocorridas. Segundo Luyben [36], para controle em cascata, a 
malha secundária deve ser sintonizada a partir de uma variação do "setpoint". Dentre as 
respostas simuladas para o processo em malha fechada, quatro delas forneceram melhores 
resultados e encontram-se apresentadas na figura 4.9. Em todas as figuras e programa 
referentes ao controlador DMC, os parâmetros do controlador estão representados pelas 
seguintes letras: 
•V ~ Horizonte de predição; 
•U ~ Horizonte de controle; 
•W, ~ Peso referente a variável controlada; 
•W, ~ Peso referente a ação de controle; 
•AF ~ Constante do filtro. 
O horizonte do modelo foi baseado num intervalo de amostragem de 1 O s e seu 
valor é 60. 
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I~DMC/V""3;U=l ;Wl=l ;W2=1,3;AF=O 
2 ~ DMC I V=2; U"'l ; Wi=2; W2=0,5; AF=O 
3 ~ DMC I V=2; U=l ; WI=J : W2=0,5; AF=O 
4 ~ DMC I V=3: U=2; Wl=l ; W2=1,315; AF=O 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.9 - Comportamento da variável controlada pelo controlador DMC 
a partir da mudança do "set point". Caso estudo: fornalha. 
Para os casos observados na figura 4.9, pode-se verificar que as respostas do 
processo são idênticas, mesmo considerando vários parãmetros diferentes. As respostas 
apresentam uma pequena sobre elevação, mas com um rápido retomo da variável 
controlada ao valor do "setpoint". 
Para se obter estas respostas, as variações das vazões de combustível para todos os 
casos foram suaves e seus limites máximo (0,1 moVs) e mínimo (O moVs) não foram 
ultrapassados. Estes fatos podem ser observados na figura 4.1 O, que indica uma situação 
favorável para a válvula de controle. 
Apesar de parecerem idênticas as respostas do processo indicadas na figura 4.9, há 
sempre uma resposta mais adequada do que a outra. Para selecionar qual seria a mais 
conveniente, foi utilizado o índice de desempenho chamado ISE, que é aproximadamente o 
somatório do quadrado de todos os erros entre a variável controlada e o "setpoint", em um 
certo período de tempo. O resultado desta seleção encontra-se na figura 4.11. 
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o 100 200 
1 ~ DMC I V""3; U=l ; Wl=l ; W2""1,3; AF=O 
2 • DMC I V=2; U=l ; W1=2; W2=0,5; AF=O 
3 ~ DMC I V=2; U=l ; Wl=J ~ W2=0,S; AF=O 
4 ~ DMC I V=3; U=2; WI"'l ; W2=I,31S; Af""-0 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.10- Ação de controle imposta pelo controlador DMC mediante 
mudança do "setpoint". Caso estudo: Fornalha. 
Através da figura 4.11 vê-se claramente que o menor índice de desempenho 
durante todo o processo é referente ao conjunto de parâmetros indicado pela curva (1 ). 
Desta forma, com o horizonte de predição igual a 3, com o horizonte de controle igual a 1, 
com os pesos Wl e W2 iguais a 1 e 1,3 respectivamente e com o valor da constante do filtro 










I- OMC I V"'3; U=l ; WJ=l ; W2"'1,3; AF=O 
2- DMC I V=2; U=J ; W1=2; W2=0,5; AF=O 
3. DMC I V=2: U""l ; WJ=l; W2=0,5; AF=O 
4- DMC /V"'3; U=2; Wl=l ; W2=1,3!S; AF=O 
600~~~----------------------------------------~ 
o 100 200 300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.11- Variação do índice de desempenho ISE a partir das respostas do 
controlador DMC mediante mudança do "setpoint". Caso estudo: 
Fornalha. 
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4.2.3 - CONTROLADOR DMC COM PROGRAMAÇÃO LINEAR 
A inclusão de restrições pode ser feita de várias formas diferentes. Na formulação 
convencional (Cutler e Ramaker [64]), as restrições podem ser adicionadas às equações dos 
erros previstos. O controlador calcula as variáveis manipuladas que minimizam o somatório 
dos quadrados dos erros. Apenas restrições de igualdade podem ser atendidas com essa 
estratégia. O controlador identifica iterativamente as restrições ativas, e inclui as respectivas 
equações na formulação do problema. 
Uma outra maneira de incluir restrições nas variáveis controladas e manipuladas é 
impô-las explicitamente ao problema de controle. Morshedi et ai. [66] formularam o 
problema de controle como um problema de programação linear. A função objetivo possui 
uma relação linear entre a trajetória prevista e uma trajetória de referência. O controlador 
resultante é designado de LDMC (Linear Dynamic Matrix Control). Desta forma, no 
controlador LDMC as ações de controle são calculadas como a solução de um problema de 
programação linear que minimiza o valor absoluto de uma função resíduo. A principal 
característica do LDMC é a possibilidade de atender rigorosamente as restrições nas 
variáveis controladas e manipuladas. Um método utilizado para resolver o problema de 
programação linear é o SIMPLEX REVISADO. Porém, para o caso da fornalha, onde as 
dimensões do problema são reduzidas (simples entrada e simples saída), o método 
SIMPLEX pode ser utilizado. Uma aplicação interessante deste controlador foi realizada 
em um forno de aquecimento de petróleo que, segundo Odloak [67], apresenta um grau de 
dificuldade elevado. 
I.c- DESENVOLVIMENTO DAS EQUAÇÕES DO CONTROLADOR 
' . 
Considere o controlador DMC descrito pela equação (4.30). Esta equação seria 
completamente satisfeita se não existissem restrições a serem consideradas. Portanto, toda 
vez que uma restrição é atingida, a subtração dos dois membros desta equação é diferente 
de zero, formando um resíduo (p ). Com isso, p pode ser representado da seguinte forma: 
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(4.35) 
onde Q é o vetor resíduo com "NU'' linhas e uma coluna ("NU" é o produto entre o número 
de entradas e o horizonte de controle). O objetivo de controle é minimizar o módulo do 
vetor resíduo, então. 
onde: 
NU 
Minimizar outf> = L W; Jx; - Z; I 
- i=l 
Jx; -z;J=Jp;J e W;éumpeso. 
(4.36) 
A função módulo não é linear, mas ela pode ser linearizada através de um 
artifício, transformando o problema original em um problema equivalente. Desta forma, 
tem-se que: 
NU 





As restrições do processo que serão incorporadas ao problema de programação 
linear refere-se ao valor máximo e mínimo da variável manipulada e a variação máxima 
desta mesma variável. Para reduzir a dimensão do problema será considerado que as 
restrições da variável controlada serão atribuídas apenas ao peso W1 e não serão 
consideradas na programação linear. Então: 
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para as manipuladas ~ 
para as variações das manipuladas ~ 
U min::;; U k+j::;; U max 
- Ll.u mru< :s; Ll.u k+j :s; Ll.u mru< 
(4.38) 
(4.39) 
Uma maneira de incorporar estes dois tipos de restrições, reduzindo o número de 
equações do problema, é calcular a cada intervalo de tempo o limite mais critico (se o valor 
absoluto da variável manipulada ou sua variação), considerando este limite como a restrição 
a ser atingida. A figura 4.12 ilustra esta técnica. Em um determinado tempo de operação, 
uma perturbação no sistema é detectada pelo controlador, cabendo a ele calcular a nova 
ação de controle máxima (LI.~"') que pode ser positiva ou negativa, conforme a situação. Se 
o novo valor desta variável ultrapassar o seu máximo (~""), ou o seu mínimo (~;.) 
absoluto, a ação de controle a ser implementada será a diferença entre o valor da variável 
manipulada atual (u.,.,1) e o seu máximo (um""), ou mínimo (Um;.). Desta forma, tem-se que o 
incremento da variável manipulada que irá determinar o seu novo valor passará a ser 
t d A superíor A inferior fi represen a o por uumax e uumín , con orme o caso. 
[ --LI.umax --+-----.,--.. Umax J A superior .uUmax 




Figura 4.12 - Restrições na variável manipulada para o caso onde o valor 
absoluto desta variável ultrapasse o seu valor máximo. 
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Assim, pode-se englobar as duas restrições ficando: 
Ll, inferior< .Ó.. :::;; /l superior 
umitJ - uk+ j umax (4.40) 
onde: 
• !lu superior = !lu 
max max e 
!J.u . inferior = D.u 
mm max 
-se [u max- u k·l;:: !lu max e uk.J- u min ~ D.u maxJ 
• 
A superior_ 
oUmax - U max- U k·l e !lu , inferior = D.u mm max 
-se [umax-Uk-1 <ÓUmaxl 
• .ó..u SUp (.ITÍ()f' = .ó..u e 
max max 
A inferior_ 
uUmin - U k·l - U min 
-se [u k-1- u mio< óu maxl 
Com isso, a função objetivo do controlador LDMC que será minimizada e as suas 
restrições quanto à variável manipulada, torna-se: 
Minimizar • _ tjJ 
:L. ·!!.. 
NU 
:L w,(x, + z,) 
i=l 
suje i to a Ü;. _ U · :$ L). superior umax 
u - u 
+ :$ .Ó. U . in f e rio r 
111111 
(4.41) 
onde: LIJ! = _!!+- J!; AT(NUxNV) ; A (NVxNU); E' (NVxl); x, z, u+ eu- (Nu:xl) ; NU é o produto entre o 
número de variáveis manipuladas e o horizonte de controle ; NV é o produto entre o número de variáveis 
manipuladas e o horizonte de predição. 
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A partir da equação ( 4.41 ), o problema de controle de processo passa a ser um 
problema de otimização linear. Como foi citado anteriormente, o método de programação 
linear que será utilizado para resolver esta função objetivo com restrições é o SIMPLEX. A 
idéia geral do SIMPLEX é a formação de uma figura geométrica côncava pela interseção da 
função objetivo com as equações das restrições. Com isso, existirão vários pontos que serão 
testados metodicamente a fim de verificar o mínimo ou o máximo da função. 
Encontrar o mínimo ou o máximo da função, depende de como o problema de 
otimização linear é manuseado. Desta forma, esta determinação é feita pela escolha do teste 
que determina se a solução é ótima ou não e o critério de entrada na base (solução inicial). 
No caso deste trabalho, o programa utilizado para resolver este tipo de otimização 
foi gerado para maximizar a função objetivo e, como o presente estudo é para minimizar, 
basta então trocar os sinais dos coeficientes da função para encontrar a solução desejada. 
Este programa de otimização linear pelo método SIMPLEX foi baseado no trabalho 
desenvolvido por Press et ai. [68] e utiliza como entrada uma matriz denominada de "AS" 
com dimensões (3NU+l x 4Nu+l). Cada uma das linhas desta matriz é composta pelos 
coeficientes da função objetivo (primeira linha) e pelos coeficientes das equações das 
restrições consideradas (restante das linhas). A ordem das linhas na qual as equações das 
restrições serão consideradas se relaciona com as desigualdades e igualdades. Assim, 
depois da função objetivo vem as inequações com sinais de menor ou igual ($), em seguida 
as inequações com sinais de maior ou igual (<::) e por último as equações (=). Depois das 
considerações apresentadas, pode-se visualizar a planilha de entrada do programa através da 
tabela 4.2 que resolve o problema de otimização pelo método SIMPLEX. 
Como considerações adicionais, o programa de otimização possue alguns 
· parâmetros importantes que vale a pena serem citados. Assim como: 
•N=4NU ~ 
•M=3NU ~ 
•Ml =2NU ~ 
•M2=0 ~ 
Número de variáveis do problema. 
Número de restrições do problema. 
Restrições que possuem sinais menor ou igual ($). 
Restrições que possuem sinais maior ou igual (<::). 
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Restrições que possuem sinais de igualdade(=). 
Número de colunas da matriz "AS". 
Número de linhas da matriz "AS". 
Tabela 42 - Tabela que dá início à resolução do problema de otimização no 
programa utilizado. Método SIMPLEX. Matriz AS (MP,NP) 
PARCELA XI zi u+ + u·. UMk+NUMl XNU ZNU k U k+NU-1 
INTEIRA 
o -1 -1 -1 -1 o o o o 
k LlU,,,/"P o o o o -1 o 1 o 
k+NU-1 
~~axsup o o o o o -1 o 1 
k llu,.,/"f o o o o 1 o -1 o 
k+NU-1 llu,.,/"f o o o o o 1 o -1 
k B 1 o -1 o -D -D D D 




II.c -DIAGRAMA DE BLOCOS DO CONTROLADOR LDMC 
O programa do controlador LDMC foi construído em linguagem FORTRAN 
(apêndice IV, item IV.3) assim como o DMC com restrições. Quando este for aplicado à 
fornalha, o programa principal será basicamente o mesmo do DMC, entretanto, a subrotina 
de controle, além de possuir as subrotinas que calculam a soma, multiplicação e transposta 
das matrizes, possui também a subrotina que realiza a otimização da função objetivo. O 
esquema deste programa pode ser melhor entendido através da figura 4.13. 
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( ttemp zemp+10 )r-- tem= tem+ Parâmetros Parâmetros r-e 
temp = abs(ttemp ~ zo) passo I-- do 1-- do processo mtCIO 
controlador 
NÃO subrotina de matriz 
_I matriz erro E' I_ temp>10E-4 
controle dinâmica A I I 
SIM l subrotinas: 
diagonal, ATW1A+W2=AMA transposta, 
---
ATW1E'=AM2 soma e 
multiplicação 
I subrotina [ RKG 
I ~ calculo 
I subrotina I dUmaxsup FUNC dUmaxinf 
NÃO tem= FC=FC+.õuk 
Tma;~~; matriz AS de 
entrada do 
é SIMPLEX õ.uk a ser -i subrotina I acúmulo de -implementadc SIMPLEX I 
""' 
Figura 4.13 -Diagrama de blocos referente à fornalha utilizando controlador 
LDMC. 
III.c- RESULTADOS DO LDMC 
As simulações para o controle da fornalha, utilizando controlador LDMC, foram 
realizadas com objetivo de obter o melhor conjunto de parâmetros capazes de gerar uma 
resposta do processo adequada. Para atingir este objetivo, vários conjuntos de parâmetros 
foram testados e comparados através do índice de desempenho ISE (que é 
aproximadamente o somatório do quadrado dos erros entre a variável controlada e o 
"setpoint"). Os cinco melhores resultados dentre os testados se encontram na figura 4.14. 
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o 100 200 
I- LDMC f V=40; U=2; Wl-""1 ; W2=2; AF=O 
2- LDMC I V=40; U=2; Wl=l ; W2=2; AF=0,4 
3- LDMC I V=25; U=2; Wl=O,S; W2=0,8; AF=O 
4 • LDMC I V""40; U=2; Wl=J ; W2=3; AF=0,4 
5- LDMC I V=6; U""4; Wl=l ; W2=0; AF=0,657 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.14- Comportamento da variável controlada, pelo controlador LDMC, 
a partir da mudança do "set point". Caso estudo: fornalha. 
A partir da figura 4.14 é verificado o comportamento da resposta do processo 
mediante uma variação do "setpoint". Dentre os casos apresentados pode-se observar que a 
sua maioria possue tempos de respostas iguais, configurando-se como exceção a curva (I) 
que se estabiliza por volta de 250 s. 
Para se ter idéia de como as ações de controle foram implementadas na vazão de 

















o 100 200 
2 • LDMC I V=40: U=2; Wl=l ; W2=2; AF=0,4 
3- LDMC I V=25; U=2; Wl=O,S; W2=0,8; AF=O 
5- LDMC I V=6; U""'4; Wl=l; W2=0; AF=0,657 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.15- Ação de controle imposta pelo controlador LDMC mediante 
mudança do "setpoint". Caso estudo: Fornalha. 
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A figura 4.15 apresenta de forma clara as variações da vazão do combustível da 
fornalha dentro dos limites máximos considerados para este trabalho (0.01 mol/s). Porém, a 
curva que apresentou maior suavidade das ações de controle foi a representada pelo número 
5. A resposta produzida, levando em conta este conjunto de parâmetros, foi apresentada 
sem oscilações na figura 4.14 (curva 5). Já as outras mostraram alguma instabilidade até 













2 · LDMC I V=40; U""2; Wl""i ; W2=2; AF=0,4 
3 · LDMC J V=25 ; U=2 ; W 1=0,5 ; W2=0,8 ; AF=O 
5. LDMC J V=6: U=4; Wl=l ; W2=0; AF=0,657 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.16- Variação do índice de desempenho ISE a partir das respostas do 
controlador LDMC mediante mudança do "setpoint". Caso estudo: 
Fornalha. 
A figura 4.16 mostra os índices de desempenho ISE dos conjuntos de parâmetros 
apresentados anteriormente. Os conjuntos que geraram as melhores respostas (mínimo ISE) 
foram os das curvas 2 e 3. Apesar destas curvas apresentarem o menor índice de 
desempenho, elas produzem também as maiores oscilações dentre os casos apresentados 
(figura 4.14). Estas instabilidades, na busca do "setpoint", são indesejáveis para o processo 
da reforma cata!ítica. Então, o conjunto de parâmetros que proporcionou maior suavidade 
da resposta, é o que gerou a curva 5 das figuras representativas para o controlador LDMC. 
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4.2.4 - COMPARAÇÃO ENTRE OS CONTROLADORES 
Os resultados obtidos anteriormente através da simulação da fornalha em malha 
fechada, serão comparados entre si, no intuito de escolher o melhor controlador dentre os 
utilizados. 
A figura 4.17 mostra as respostas entre os melhores controladores em teste com os 















1 ~ PID I Kc=7ll E-6 ; Ti<"'24,66 ; Td=l ,336E-4 
2 -DMC I V=2 ~ U=l ; Wl-""1 ; W2=0,5; AF"'O 
3 ~LDMC I V=6; U=4; Wl=l ; W2""0; AF=0,657 
300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.17- Comparação entre as ações de controle dos controladores PID, 
DMC e LDMC a partir da variação do "set point". Caso estudo: 
fornalha. 
A partir desta figura, pode-se observar que os resultados produzidos pelos três 
controladores apresentam-se em forma de curvas suaves que são representativas de 
respostas estáveis. No entanto, os tempos de resposta do processo é menor para o 
çontrolador PID (curva 1) do que para os outros. Todavia, ainda não se pode dizer que este 
controlador é o melhor dentre os estudados, porque a ação do controlador sobre a variável 
manipulada é um ponto importante a ser observado. Desta forma, é verificado, a partir da 
figura 4.18, as ações de controle sobre a vazão de combustível da fornalha. 
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0,06 \ 2 
0,04 v 0,02 
l. P!D I Kc=7! I E-6; Ti,24,66; Td"' l,336E-4 
2 ·DMC I V"'2; U"'l; W 1"'1; W2"'0,5; AF=O 
3 ·LDMC I V"'6; U"'4; W 1=1 ; W2:0; AF=0,657 
o ·~--------------------------------------------~ o 100 200 300 
TEMPO (s) 
400 500 600 
Figura 4.18 -Ação de controle imposta pelo controladores mediante mudança do 
"setpoint". Caso estudo: Fornalha. 
As curvas apresentadas na figura 4.18 tornam-se evidentes que a ação de controle 
do controlador PID gera urna grande variação da variável manipulada, fazendo com que a 
vazão de combustível passe imediatamente de O para 0,1 mol/s, que são, respectivamente, a 
_vazão mínima e máxima permitidas. Portanto, este é um grande problema para a válvula de 
controle, que funciona inadequadamente com tamanha variação. Se forem observadas as 
curvas inerentes aos controladores preditivos, constata-se que as ações de controle são 
menores do que as produzidas pelo controlador PID. 
O controlador LDMC mantém suas ações de controle sempre dentro da faixa 
máxima (0,01 mol/s), porém, no caso do controlador DMC, não existe garantia de que este 
limite seja respeitado. Tendo em vista os fatos apresentados, conclui-se que o controlador 
LDMC foi o que atendeu adequadamente a mudança de "setpoint", respeitando os limites 
impostos pelo processo. 
Um outro ponto que deve ser observado é o comportamento da malha de controle 
após a introdução de urna perturbação na temperatura de entrada da fornalha. 
Para estudar este comportamento, foram impostas perturbações de mais e menos 
16 K em relação ao "setpint" (773 K). As figuras 4.19 e 4.20 mostram os resultados 
decorrentes destas variações. 
146 





.... 775 ~ 
w Q. 
:;; 770 w 
.... 
765 
o 50 100 150 200 250 300 
TEMPO (s) 
Figura 4.19 - Comparação entre as respostas do processo para os controladores 
PID, DMC e LDMC quando da perturbação de + 16 K na 











o 50 100 150 200 250 300 
TEMPO (S) 
Figura 4.20- Comparação entre as respostas do processo dos controladores PID, 
DMC e LDMC quando da perturbação de menos 16 K na 
temperatura da corrente que sai da fornalha. 
Através destas figuras verifica-se que o controlador LDMC proporcionou resposta 
rápida em relação aos outros controladores em estudo, tanto para variação positiva quanto 
para variação negativa da temperatura da corrente a ser aquecida. 
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Estes resultados confirmam o bom desempenho do controlador LDMC em relação 
ao PID e DMC para a malha secundária. 
4.3 - CONTROLE DA CONCENTRAÇÃO DOS XILENOS 
No item anterior foram estudados três tipos de controladores digitais, o PID, o 
DMC e o LDMC, sendo aplicados à malha da fornalha. Nesta ocasião, várias comparações 
foram feitas entre eles e chegou-se a conclusão de que o controlador LDMC é o melhor a 
ser utilizado na malha secundária do controle em cascata. Este melhor desempenho 
atribuído ao controlador LDMC, considerado neste trabalho, é devido basicamente ao 
tratamento das restrições de forma explícita em um problema de otimização. Com isso, as 
restrições se mantém dentro dos limites desejados. 
Neste item, que trata da malha primária do controle em cascata do processo da 
reforma catalítica, será utilizado o controlador LDMC devido as vantagens citadas 
anteriormente. Assim, esta malha deverá indicar as temperaturas ótimas dos reatores para 
que a concentração de xileno seja mantida no valor desejado, porém, dentro dos limites de 
operação (até 823 K). 
Duas propostas de elaboração da matriz dinâmica do controlador LDMC foram 
consideradas, a primeira utiliza-se das quatro temperaturas de entrada dos reatores como 
entrada e a concentração de xileno como saída (sistema MISO). A segunda proposta, de 
elaboração da matriz dinâmica, considera a soma ponderada das temperaturas de entrada 
dos reatores (W AIT) como única entrada e a concentração de xileno como única saída 
(sistema SISO). 
A seguir, serão estudadas as duas propostas sugeridas no intuito de escolher a 
melhor configuração do controlador LDMC aplicado à malha primária. 
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4.3.1 -MÚLTIPLAS ENTRADAS E ÚNICA SAÍDA (MISO) 
Para construir a matriz dinâmica é necessário annazenar as respostas do processo à 
perturbações introduzidas nas variáveis manipuladas, sendo estas respostas obtidas de 
acordo com o horizonte do modelo. No caso do sistema MISO, foi elaborado um programa 
em linguagem FORTRAN (similar ao do apêndice IV, item IV.4) que calcula a 
concentração dos xilenos, em intervalos de tempo L\.t, para cada perturbação na temperatura 
dos reatores, dentro dos limites dos horizontes dos modelos considerados. Estas respostas 
fazem parte do banco de dados COEFICI que foram estruturadas de acordo com a tabela 
4.3. 
Tabela 4.3 - Respostas do processo em malha aberta referente a perturbação 
impulso da variável manipulada. 
M VARIAVEL VARIA VEL MANIPULADA 
CONTROLADA 
Zl 22 23 2N 
AJ T(l,l) T(1,2) T(l,3) T(I,N) 
I 
A c T(C,l) T(C,2) T(C,3) T(C,N) 
AJ T(C+l,l) T(C+ 1,2) T(N+1,3) T(C+I,N) 
2 
A c T(2*C,l) T(2*C,2) T(2*C,3) T(2*C,N) 
AJ T((M-I)*C+I,I) T((M-I)*C+1,2) T((M-l)*C+I,3) T((M-l)*C+l,N) 
M 
Ac T(M*C,l) T(M*C,2) T(M*C,3) T(M*C,N) 
·- " " onde: M e o hon.;.onte do modelo , C e o numero de varzave1s controladas , N e o numero de varzavezs 
manipuladas ; Zi variável manipulada; T{i,j) é a resposta do processo. 
A partir destas considerações, foi realizada a simulação do processo em malha 
fechada levando em conta vários conjuntos de parâmetros do controlador em questão. No 
intuito de verificar a sintonia ideal para este controlador, foram colocados na figura 4.21 os 
três casos principais. 
O objetivo do controle em cascata proposto, como foi dito anteriormente, é 
recuperar a concentração dos xilenos, não permitindo seu decréscimo por causa da 
desativação do catalisador. A figura 4.21 mostra exatamente o controle do aromático no 
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intervalo de tempo de 50 h nos limites do "setpoint" determinado. Porém, ainda não está 




















1 ~ MISO f V=S; U=l ; Wl=l ; W2=1E~4; AF,O; A T=0,5 
2 ~ MISO f V""7; U=2; WJ:-J ; W2=2,5E~4; AF=O; A T=O,S 
3 ~ MISO I V=S; U=3; Wl=J ; W2=6,2E-S; AF=O; A T-=0,5 
20 30 40 
TEMPO (h) 
50 
Figura 4.21 - Controle da concentração de xileno a partir do controlador LDMC, 
levando em conta a desativação do catalisador. Sistema MISO. 
O índice de desempenho ISE pode resolver este problema, levando em conta o seu 
menor valor ao longo do tempo determinado. A figura 4.22 mostra os resultados deste 












1 • MJSO I V=S; U:l ; W J:J ; W2=1E-4; AF=O; A T=0,5 
2- MlSO I V=7; U=2; W 1=1 ; W2=2,5E·4; AF""O; t. T=0,5 
3 • MISO I V""S; U=3; W i""l ; W2=6,2E·S; AF=O; t. T=O,S 
20 30 40 
TEMPO (h) 
50 
Figura 4.22- Variação do índice de desempenho ISE de acordo com alguns 
parâmetros de sintonia. Sistema MISO. 
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Através da figura 4.22 verifica-se que o menor índice de desempenho ISE é o da 
curva (2) e, por este motivo, o conjunto de parâmetros relacionado a esta resposta será 
considerado como o mais adequado. 
• 
Um outro parâmetro importante neste estudo, é o intervalo de tempo de 
amostragem que influencia diretamente o valor da concentração dos xilenos. A figura 4.23 
indica esta influência, comparando as respostas do processo geradas a partir de alguns 
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Figura 4.23 - Variação da variável controlada a partir de alguns intervalos de 
amostragem (DT) em horas. Sistema MISO. 
A figura 4.23 indica que a concentração dos xilenos passa a oscilar cada vez mais, 
ao longo do seu "setpoint", quando se aumenta o intervalo de amostragem. A escolha do 
melhor intervalo de amostragem é função principalmente do tempo morto do processo e da 
desativação do catalisador. A desativação do catalisador possui um maior peso, uma vez 
que ela irá determinar o intervalo entre uma regeneração e outra. À medida que se aumenta 
a temperatura do reator, o catalisador passa por um processo de desativação por coque, 
então, se o intervalo de amostragem for aumentado, menor número de ações de controle 
serão implementados, aumentado, com isso, o tempo de operação da unidade. A escolha 
deste melhor intervalo de tempo é também um fator econômico, que não será estudado por 
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não fazer parte do escopo deste trabalho. Para futuras comparações, foi escolhida a resposta 
referente ao intervalo de amostragem de O ,5 h. 
4.3.2 -ÚNICA ENTRADA E ÚNICA SAÍDA (SISO) 
Neste item, é verificado o comportamento do processo em malha fechada para o 
caso em que a matriz dinâmica foi construída a partir do processo com única entrada e 
única saída (SISO). A estratégia que considera uma única entrada foi possível a partir da 
soma ponderada das temperaturas do reator (W AIT), citada por Little [29] em seu trabalho. 
Desta forma, a perturbação causada na variável manipulada para o processo em malha 
aberta será de alguns WAIT (56,52 K) acima do WAIT básico (766,48 K) (apêndice UI, 
item III.2). A resposta gerada por esta perturbação irá formar a matriz dinâmica. 
A partir do controlador LDMC vários testes foram realizados no intuito de 
verificar o melhor conjunto de parâmetros da malha primária, sendo alguns destes 
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I· SISO I V=4; U=-2; WI=J ; W2=4E·5; AF=O; L:. T=0,5 
:Z ·SISO I V=5; U=l ; Wl=l ; W2=2,7E·4; AF=O; L:.. T=0,5 
3 ·SISO I V=6; U=3; Wl=l ; W2=6E·4; AF=O; L:.. T=0.5 
2 3 
20 30 40 
TEMPO (h) 
50 
Figura 4.24 - Controle da concentração de xileno a partir do controlador LDMC, 
levando em conta a desativação do catalisador. Sistema SISO. 
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Observa-se que os três casos apresentados na figura 4.24 possuem respostas 
idênticas e nos limites do "setpoint" determinado. Este fato se repete quando é pesquisado o 
menor índice de desempenho ISE (figura 4.25), então conclui-se que qualquer um destes 




1 -SISO I V=4; U=2 ; Wl =J ; W2=4E-5 ; AF-=0; a T=O,S 
2- SISO I V=S; U=l ; Wl=l ; W2=2,7E-4; AF=O; 6 T=0,5 
3- SISO I V""6 ; U=3 ; Wl =1 ; W2=6E-4; AF=O; 6 T=O,S 
164 ~------------------------------------------------~ 
o 10 20 30 40 50 
TEMPO (h) 
Figura 4.25- Variação do índice de desempenho ISE de acordo com alguns 
parâmetros de sintonia. Sistema SISO. 
Ainda para o caso SISO foi verificada a ação do tempo de amostragem sobre a 
resposta do sistema e os resultados são similares aos encontrados na simulação do caso 
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Figura 4.26- Variação da variável controlada a partir de alguns intervalos de 
amostragem (DT) em horas. Sistema SISO. 
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4.3.3 - COMPARAÇÃO ENTRE OS CASOS MISO E SISO 
Para escolher a melhor estrutura do controlador LDMC, para a malha primária, foi realizado 
um estudo comparativo entre os dois casos propostos. As figuras 4.27 e 4.28 mostram que 




...J 26,5 x 
w-CC:: 
o:S 
•< o 26 0<:::;; i' < 0::~ ,__ 







1 • MISO J V=7; U=2; WI=J ; W2=2,SE-4; AF=O; 6. T=O,S 
2 ·SISO I V=4; U=2; Wl=l ; W2-""4E-5; AF=O; L'l T=0,5 
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TEMPO (h) 
Figura 4.27 - Controle da concentração de xileno a partir do controlador LDMC, 
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Figura 4.28- Variação do índice de desempenho ISE de acordo com os casos 
MISOe SISO. 
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No entanto, a escolha de uma destas estruturas influencia o tempo de operação do 
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Figura 4.29- Variação da variável manipulada e da atividade média do leito 
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Figura 4.30- Variação da variável manipulada e da atividade média do leito 
catalítico ao longo do tempo para os casos MISO e SISO. Reator 4. 
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No estudo do primeiro reator, ilustrado na figura 4.29, foi verificado que a variável 
manipulada da malha primária (temperatura ótima da malha secundária) para o caso SISO, 
possui um crescimento mais acentuado do que para o caso MISO. Consequentemente, para 
menores temperaturas, caso MISO, a atividade do catalisador deste reator torna-se maior e o 
tempo de operação é aumentado. Para os reatores dois e três foram encontradas as mesmas 
tendências do primeiro reator. 
No caso do reator quatro, apresentado na figura 4.30, o resultado das ações de 
controle entre o caso MISO e SISO possui relações diferentes das encontradas nos outros 
reatores. Para este caso, as temperaturas implementadas pelo controlador são muito maiores 
para sistema MISO, configurando-se em urna relação inversa do que foi apresentado 
anteriormente. 
O significado da diferença entre os casos apresentados está justamente na maneira 
de se calcular as temperatura ótimas dos reatores. No caso SISO o controlador produz urna 
ação referente a W AIT e, em seguida, esta é distribuída igualmente entre os reatores. Pelo 
motivo do controlador estar implementando ações iguais, as variações das temperaturas 
serão também iguais no final do período de operação. Para o caso MISO, as ações de 
controle são calculadas de acordo com a dinãmica de cada reator. Nos três primeiros 
reatores a influência das temperaturas dos leitos sobre a concentração dos xilenos são 
menos significativas, porém, no último leito, onde encontra-se a maior desativação, é 
necessário urna elevação da temperatura para manter a concentração do aromático próximo 
ao "setpoint". 
Para os reatores um, dois e três, a atividade ao longo do tempo é maior para o caso 
MISO e no último reator as atividades são bem próximas para os dois casos. De acordo com 
os resultados apresentados, conclui-se que o caso MISO irá gerar maior tempo de operação, 
sendo, então, a melhor configuração encontrada para o controlador LDMC para a malha 
primária. 
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4.4- COMENTÁRIOS 
O objetivo deste capítulo foi elaborar uma estratégia de controle que conseguisse 
controlar a concentração dos xilenos em um determinado "setpoint", levando em conta a 
desativação docatalisador. A estratégia de controle em cascata foi a indicada e, de acordo 
com os resultados encontrados, mostrou ser eficiente para resolver o problema proposto. 
A malha primária, desta estratégia de controle, foi estudada levando em conta a 
utilização dos controladores PID, DMC e LDMC. Vários conjuntos de parâmetros foram 
utilizados para todos os controladores e, apesar de não terem sido incluídos na escrita final 
deste trabalho, foi verificado também a importância de cada um destes parâmetros. A 
omissão destes resultados, levou em conta a coincidência dos mesmos com os apresentados 
por vários autores, dentre eles, Seborg et al. [58]. Então, a partir dos conjuntos de 
parâmetros que geraram os melhores resultados, foi verificado, por exemplo, que ao 
aumentar o ganho do controlador PID aumenta-se a oscilação do processo; se aumentar o 
valor do horizonte de predição do controlador DMC o processo fica menos estável; se 
aumentar o horizonte de controle do controlador LDMC há geração de sinais maiores do 
que o necessário; e assim por diante. 
No próximo capítulo, serão apresentadas algumas conclusões referentes aos 
resultados apresentados, com proposta de futuros trabalhos a serem desenvolvidos para o 
processo da reforma catalítica da nafta voltado à produção de aromático. 
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CAPÍTULOS 
CONCLUSÕES E SUGESTÕES PARA 
TRABALHOS FUTUROS 
5.1 - CONCLUSÕES 
A reforma catalítica da nafta, objeto de estudo deste trabalho, é um processo com 
elevado grau de complexidade, devido, sobretudo, a forte interação que existe entre as 
variáveis operacionais e seus produtos e a grande quantidade de reações existentes. 
A elaboração de um modelo teórico simplificado, baseado nos fenômenos 
químicos e físicos, foi uma alternativa encontrada para representar este processo. De 
qualquer modo, o desenvolvimento de um modelo teórico rigoroso não seria prático, nem 
víável, devido ao grande número de parâmetros cinéticos e dados operacionais 
desconhecidos. 
As hipóteses formuladas para os modelos do reator foram adequadas, levando em 
conta os resultados obtidos da simulação dinâmica e estacionária. As figuras 3 .I a 3.5 
mostram claramente resultados compatíveis com os dados obtidos a partir de uma planta 
industrial citada por Little [29]. Os resultados das variações das concentrações dos produto, 
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referentes a variação dos parâmetros operacionais, indicam os mesmos comportamentos 
apontados por vários pesquisadores. Todos estes fatos, referentes a simulação dos reatores, 
indicam que os modelos desenvolvidos descrevem de forma adequada a situação real de 
trabalho. Então, os modelos matemáticos são apropriados para o estudo da reforma 
catalítica, mesmo utilizando parâmetros cinéticos oriundos de outros procedimentos 
experimentais e de catalisador diferente daquele empregado no processo em estudo. 
O modelo desenvolvido para a fornalha também proporcionou resultados 
adequados. As hipóteses admitidas tomaram o modelo dinâmico simples, mas 
representativo dos vários aspectos operacionais. 
O objetivo de controle, considerado neste estudo, foi formulado admitindo que as 
únicas variáveis operacionais, que influenciam as concentrações dos produtos finais, são as 
temperaturas das correntes reacionais. Desta forma, foi possível manter as concentrações do 
aromático em um determinado valor, mesmo com o processo sofrendo os efeitos da 
desativação do catalisador. Esta consideração fez com que o catalisador desativasse mais 
rapidamente, diminuindo o tempo de processamento. 
Para ampliar o intervalo entre uma regeneração e outra do catalisador, as 
indústrias costumam aumentar a pressão total do processo. Com este aumento, haverá maior 
quantidade de hidrogênio no sistema, diminuindo consequentemente a desativação do 
catalisador. Infelizmente, o controle da pressão do processo não pode ser implementado por 
causa do comportamento desta variável operacional sobre o produto final. Se forem 
observadas as figuras que indicam esta variação, verifica-se que a concentração de xileno 
permanece praticamente constante em todos os casos, sendo fácil concluir que não existe 
influência desta variável no processo. Esta última conclusão não indica o que ocorre na 
prática e esta discordância deve-se ao modelo cinético empregado. 
A estratégia de controle utilizada levou em conta o controle em cascata, sendo uma 
boa opção para reduzir a influência do homem sobre o processo. A malha que praticamente 
substituiu o operador é a primária que, a partir da dinâmica dos reatores, impõe à malha 
secundária as temperaturas ideais dos reatores para manter a concentração dos xilenos no 
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nível desejado. De acordo com os resultados apresentados, esta estratégia confirmou-se com 
sendo uma boa alternativa de controle para o processo da reforma. 
Vários controladores foram utilizados na malha secundária (PID, DMC e LDMC). 
O controlador PID apresentou problemas na sua implementação por não respeitar limites 
impostos pelo processo em relação à variável manipulada. O controlador DMC já admite 
trabalhar com limites da variável manipulada de forma implícita, mas os resultados 
mostraram que não existe garantia de que tais restrições sejam atendidas. Uma extensão do 
controlador DMC, que utiliza programação linear (LDMC), demonstrou ser o mais eficiente 
por manter sempre as variáveis manipuladas dentro da sua faixa de operação e as ações de 
controle abaixo de um valor determinado. 
Na estrutura da malha primária foi admitido o controlador LDMC devido as suas 
características vistas anteriormente. A maneira como foi construída a matriz dinâmica, 
considerando as quatro temperaturas de entrada ou a WAIT, pouco alterou a concentração 
final dos xilenos. Entretanto, a maneira como a W AIT é distribuída entre os reatores é de 
fundamental importância para manter o catalisador ativo por mais tempo. A simulação 
desta malha forneceu resultados adequados e compatíveis com o objetivo de controle deste 
processo. 
5.2 -SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
O processo da reforma catalítica da nafta vem sendo estudado por diversos 
pesquisadores por mais de cinqüenta anos. V árias modificações no processo foram 
propostas ao longo deste tempo, tornando-o mais produtivo e lucrativo. Porém, a 
complexidade do assunto não esgotam as necessidades do processo, sendo fundamental o 
desenvolvimento de novos trabalhos. 
Com a conclusão desta tese, verificou-se a necessidade de realizar a modelagem 
dos reatores da reforma catalítica, levando em conta um sistema reacional mais completo e 
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com modelos cinéticos mais representativos dos fenômenos químicos e fisicos. Desta 
forma, pretende-se chegar a resultados mais próximos de uma operação industrial. 
Neste trabalho, foram modelados o reator e a fornalha com o intuito de obter uma 
estratégia de controle que recuperasse a atividade do catalisador, formando mais 
aromáticos. Porém, apesar do sucesso alcançado, verificou-se a necessidade de ampliar este 
estudo, levando em conta outros equipamentos que tenham influência direta no custo 
operacional. Para isso, sugere-se que a modelagem da reforma catalítica seja realizada de 
forma ampla, considerando outros equipamentos. (modelo global). 
Com estes modelos já desenvolvidos, sugere-se que o processo seja otimizado, 
incluindo todos os custos operacionais, no sentido de encontrar os valores ideais das 
principais variáveis que darão início à operação. 
O controlador LDMC foi proposto para a malha primária e sua matriz dinâmica foi 
elaborada com atividade catalítica de 100 %. Em uma condição de processamento com 
maior quantidade de coque sobre os leitos catalíticos, este controlador pode não ser 
adequado. Assim, sugere-se que a matriz dinâmica seja calculada a cada período de 
amostragem, levando em conta a influência de cada leito em qualquer instante da operação. 
Com o desenvolvimento dos modelos de outros equipamentos, como foi sugerido 
anteriormente, é conveniente que seja desenvolvida uma estratégia de controle que leve em 
conta outras variáveis do processo a fim de ter um sistema de controle mais completo. 
O controlador LDMC não considerou interações das variáveis operacionais com o 
processo. Este fato foi observado no momento da implementação da matriz dinâmica, onde 
perturbações na temperatura da corrente de um reator não leva em conta o estado do reator 
anterior. Para solucionar este problema, sugere-se que seja utilizado um controlador que 
incorpore estas interação, como por exemplo, o IMPC com modelo multivariável. Assim, 
espera-se que as temperaturas sejam impostas pelo controlador primário de forma 
otimizada, levando em conta até os custos operacionais próprio da reforma. Como exemplo, 
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DADOS DO PROCESSO, DA MISTURA 
REACIONAL E DA CINÉTICA 
Tabela 1.1 - Condições operacionais do processo e geometria dos reatores. 
REATOR I REATOR2 REATOR3 REATOR4 
RAIO INTERNO (em) 30 30 30 30 
RAIO EXTERNO (em) 80 90 105 130 
ALTURA DO LEITO (em) 350 470 500 627 
PRESSAO DE PROJETO 20,4 19 17,9 16,9 
(kgf/em') 
TEMPERATURA DE 543 543 543 543 
PROJETOeC) 
VAZAO (g/s) 19722 19722 19722 19722 
Go (g/s em') 0,112102 0,0742046 0,0597877 0,0385088 
TEMPERATURA DE 773 766 766 766 
ENTRADA DO LEITO ('C) 
PESO DO CATALISADO R 4233,3 10631,1 15904,3 31516,5 
(kg) 
DISTRIBUIÇAO DO 6,8 17, I 25,5 50,6 
CATALISADO R(% peso) 
WHSV(b"') 16,8 6,7 4,5 2,2 
1.2 -Propriedades da mistura reacional e do leito catalítico 
PESO MOLECULAR MEDI O DA MISTURA (PM) 23,4269 (gimol) 
PORISIDADE DO LEITO CATALITICO (ec) 0,385 
MASSA ESPECIFICA DA PARTICULA (fl,) 0,62 (g/cm3) 
CAPACIDADE CALORIFICA A P cte. Cp 0,77 (cal/g K) 
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I 3 -Coeficientes cinéticos segundo Fershneider e Mege [43] . 
k; D, E, u, 
k1 (mollg de cat./s/atm.) 0,27255 23,21 19306 
k2 (mollg de cat./s/atm.2) 0,2672 35,98 33111 
k3 (mollg de cat./s) 0,1780 42,97 34611 
k4 (mollg de catJs) 0,2780 42,97 34611 
k, (mollg de cat./s) 0,2780E-3 24,90 20000 
onde: k1 - D, exp(E,- U, I T) ; Te a temperatura em Kelvm ; No programa ki - AK(l} 
1.4 -Coeficientes termodinâmicos segundo Fershneider e Mege [43] 
K; A, B, c, 
K1 ( atm') 1,8E-12 46,15 -25581 
K2 ( atm ·') 980,39E-3 -7,12 -4444 
onde: K,- A, exp(B,- C,! T) ; Te a temperatura em Kelvm; No programa Ki- DKI 
1.5 -Dados termodinâmicos. Prausnitz et al. [61] e Fershneider e Mege [43] 
FORMULA NOME PM AHro Cp 
(g/mol) (cal! moi) (callmol K) 
C,H18 parafma 114 -52328,8 (0,28653 T + 166,6391)*23,9E-2 
C,H16 naftênico 112 -43020 (0,2945 T + 142,3765)*23,9E-2 
C8H10 aromático 106 4139,5 (0,2027 T + 115,7479)*23,9E-2 
H, hidrogênio 2 o 14,1966 
CH, metano 16 -74520 (0,05233 T + 21,5660)*23,9E-2 
c,H, etano 30 -83820 (0,09107 T + 35,1564)*23,9E-2 
c,H, propano 44 -104680 (0,1238 T + 55,7926)*23,9E-2 
C4H1o butano 58 -125790 (0,15 T+ 81,95)*23,9E-2 
C,H., pentano 72 -146720 (0,1887 T + 98,9699)*23,9E-2 
1.6 - Calor de reação 
REAÇAO CALOR DE REAÇAO A 773 K 
(cal!mol) 
DESJDROGENAÇAO DO NAFTENJCO 47160 
CICLIZAÇAO DA PARAFINA 9541 
HIDROCRAQUEAMENTO DA PARAFINA -14450 




LISTAGEM DOS PROGRAMAS 
11.1 - REATORES EM REGIME TRANSIENTE 
$DEBUG 
• 
• MODELAGEM E SIMULAÇÃO DE UM REATOR CATALÍTICO DE FLUXO RADIAL CENTRiPETO 
• PARA A REFORMA CTALÍTICA DA NAFTA . 
• 
• MODELO UI'IDIMENS!ONAL. PSEUDO-HOMOGÊNEO. SEM DISPERSÃO DE CALOR E MASSA . 
• 
• FOI APLICADO O MÉTODO DE DIFERENÇAS FINITAS. TRANSFORMANDO AS EQUAÇÕES 
• DIFERENCIAIS PARCIAIS EM ORDINÁRIAS. O SISTEMA DE EQUAÇÕES DIFERENCIAIS 
• ORDINÁRIAS RESULTANTE FOI RESOLVIDO PELO MÉTODO DE RUNGE-KUTTA-G!LL DE 
• QUARTA ORDEM . 
• 
• OS COMPOSTOS QUE PARTICIPAM DA REAÇÃO FORAM DISTRIBUÍDOS NOS PONTOS DE 











































SOLUÇÕES DO PROBLEMA 
-> NÚMERO DE PONTOS DA MALHA 
MASSA ESPECÍFICA DA PARTÍCULA 
CONSTANTE DE ADSORÇÃO DO COMPONENTE i 
CALOR DE REAÇÃO DO COMPONENTE i 
CONSTANTE DA TAXA DE REAÇÃO PARA O COMPONENTE 
PRESSÃO PARCIAL DO HIDROGÊNIO 
-> PRESSÃO TOTAL DO SISTEMA 
TEMPERATURA MÁXIMA DO SISTEMA 
************************************************************************************************************ 
******* 
• PROGRAMA PRINCIPAL 
************************************************************************************************************ 
******* 
!MPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 











DOUBLE PRECISION AI, A3, D(20), E(20), U(20), ZZ(IOOO), ZV(IOOO), PM(IOOO), AA(IOOO) 
COMMON/BLOCI/ GO,PM,EBL.ET,ROP,R2.CP 
COMMON/BLOC7/ PT,P,DR,RI,CN3,CP3,CA3,CH3 
COMMON/BLOC8/ Q,AI ,A3,A,PX.PY 
COMMON/BLOC9/ D,E,U,TM,FM 
REAL ITEMP 
OPEN(UN!T~5,FILE~'GEI.DAD',ST A TUS~'OLD') 
OPEN(UN!T~6,FJLE~'GE2.DAD',ST ATUS~'OLD') 
OPEN(UNJT~7 ,FILE~'GE3 .DAD' ,ST A TUS~'OLD') 
OPEN(UNIT~8,FILE~'T6.dat',ST A TUS~'NEW') 
WRJTE(*, *)'NÚMERO DE PONTOS DA MALHA~' 
READ (*,*)Q 
READ (5,') (D(I),I~I,5) 
READ (5,') (E(l),I~I,5) 
READ (5,') (U(l),J~I,5) 
REA.D (5,') TM 













CALL TEMPO (ITEMP) 
WRITE (' .20) 
WRJTE (8,20) 


















DO lO TEM=I,ZM 
DO 21 J= I ,(4'Q) 
21 X(J+28'Q)= EXP(-9'X(J+24'Q)) 
ZO=TEM'279.5248E-6 
DO 201 J=I,4'Q 











DO 203 J~I ,4*Q 
PM(J)=(X(J)*PT/PX(J))'ll2.2l6+(X(J+4*Q)*PT/PX(J))* ll4.232+(X(J+ 









CALL R.KG (PASSO,Q,X) 
IF(CONT.NE.(NGINP)) GOTO 13 
DO 31 K=l,4 
• WRITE (' ,32) K 
• WRITE (8,32) K 


























33 DO 16 l=L,LH 
• 
Y(l) = X(l)'PT* !00/P 
Y(I+4*Q) = X(4'Q+I)'PT*IOO/P 
Y(l+8*Q) = X(8*Q+I)'PT* !00/P 
Y(I+I2*Q) ~ X(12*Q+l)'PT'l00/P 
Y(l+I6'Q) = X(I6'Q+l)'PT'100/P 
ZZ(I)=Y(l)+Y(l+4'Q)+Y(l+8'Q) 
ZV(I)=Y(l+ 12'Q)+ Y(I+ l6'Q) 
Y(l)=Y(l)'1 00/ZZ(l) 
Y(l+4'Q)= Y(l+4'Q)'1 00/ZZ(l) 
Y(I+8'Q)=Y(l+8'Q)'100/ZZ(l) 
Y(l+ I2'Q)=Y(l+ 12'Q)'1 00/ZV(l) 
Y(l+ I6'Q)=Y(l+ 16'Q)' 1 00/ZV(l) 
Y(l+20*Q) = X(20'Q+l)'TM 
Y(I+24'Q) = X(24'Q+1) 
Y(l+28'Q) = X(28*Q+l) 
16 CONTINUE 
SOMA=O 














• WRITE(*, 1 5) ZO, Y( 12 *Q), TY( 1 ),TY(2),TY(3),TY( 4 ),AA( I ),AA(2),AA(3),AA(4) 
• WRITE (8, 15) ZO,Y(12*Q),TY(I),TY(2),TY(3),TY(4),AA(1),AA(2),AA(3),AA(4) 
• 15 FORMAT (FI2.8,9F10.5) 
' DO 222 K=I,4'Q 
WRITE(', I 5)MM, Y(K), Y(K +4*Q), Y(K +8'Q), Y (K + 12'Q), Y(K + 16*Q),Y(K +20'Q) 















SUBROUTINE RKG (PASSO,Q,X) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DJMENSION C(4, 1 OOOO),X( I OOOO),F(1 0000), Y( I 0000) 
CO= SQRT(2.0) 
8 CALL FUNC(X,F) 
DO!OI=I .4'Q 
Y(l) =X(!) 
Y(J+4'Q) = X(J+4'Q) 
Y(J+8'Q) = X(J+8'Q) 
Y(1+12'Q) = X(J+12'Q) 
Y(l+ 16'Q) = X(l+ 16'Q) 
Y(l+20'Q) = X(J+20'Q) 
10 Y(1+24'Q) = X(I+24'Q) 
• 
00201= I ,4'Q 
C(1,l) =PASSO' F(!) 
X(l) =X(!)~ C( I ,l)/2 
C(1,1+4'Q) = PASSO'F(I+4'Q) 
X(1+4'Q) = X(J+4'Q) + C(1,!+4'Q)/2 
C(1 ,1+8'Q) = PASSO'F(I+8*Q) 
X(J+8'QJ = X(1+8*Q) ~ C(I,I+8*Q)/2 
C(1,1+12*Q) = PASSO*F(I+12*Q) 
X(I+12*Q) = X(H2'Q) + C(I.I+I2'Q)/2 
C(I,I+I6'Q) = PASSO*F(I+I6'Q) 
X(I+16'Q) = X(l+ 16'Q) + C(I,I+I6*Q)/2 
C(I,I+20*Q) = PASSO*F(I+20*Q) 
X(I+20'Q) = X(I+20*Q) +C( I ,1+20*Q)/2 
C(I,I+24*Q) = PASSO*F(I+24'Q) 




C(2,I) = PASSO*F(1) 
X(!)= Y(J) +(CO - l.O)'C(1 ,1)/2.0 + (2.0- CO)*C(2,1)/2.0 
C(2,1+4'Q) = PASSO'F(I+4*Q) 
X(!+4*Q) = Y(J+4'Q) +(CO- l.O)'C(I,I+4'Q)/2.0 + (2.0 -CO)'C(2,1+4*Q)/2.0 
C(2,1+8'Q) = PASSO'F(J+8'Q) 
X(I+8'Q) = Y(I+8'Q) +(CO- l.O)'C(I,I+8'Q)/2.0 + (2.0 - CO)'C(2,1+8'Q)/2.0 
C(2,1+ 12'Q) = PASSO'F(I+ 12 'Q) 
X(!+ 12'Q) = Y(J+ 12'Q) +(CO- l.O)'C(I,I+ 12'Q)/2.0 + (2.0 - CO)'C(2,1+ 12'Q)/2.0 
C(2,1+16'Q) = PASSO'F(I+I6'Q) 
X(!+ I6'Q) = Y(l+ I6'Q) +(CO- l.O)'C(I,l+I6'Q)/2.0 + (2.0 - CO)'C(2,1+16'Q)/2.0 
C(2,1+20'Q) = PASSO'F(J+20*Q) 
X(l+20'Q) = Y(I+20'Q) +(CO- l.O)*C(I,I+20'Q)/2.0 + (2.0 - CO)'C(2,1+20*Q)/2.0 
C(2,1+24'Q) = PASSO*F(l+24'Q) 
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DO 40 1~ I ,4'Q 
C(3,1) ~ PASSO*F(I) 
X (I)~ Y(l)- CO*C(2,1)/2.0 + (C0/2.0 + l.O)*C(3,1) 
C(3,1+4*Q) ~ PASSO*F(I+4*Q) 
X(I+4*Q) ~ Y(I+4'Q)- CO'C(2,1+4*Q)/2.0 + (C0/2.0 + l.O)*C(3,I+4*Q) 
C(3,1+8*Q) ~ PASSO'F(I+S*Q) 
X(I+S*Q) ~ Y(I+8'Q) - CO*C(2,1+8'Q)/2.0 + (C0/2.0 + I .0)'C(3,1+8*Q) 
C(3,I+l2'Q) ~ PASSO•F(I+I2*Q) 
X(l+ 12*Q) ~ Y(I+12*Q)- CO*C(2,1+12*Q)/2.0 + (C0/2.0 + LO)*C(3,1+12*Q) 
C(3,I+l6*Q) ~ PASSO*F(l+l6*Q) 
X(l+ I 6'Q) ~ Y(l+ l6*Q)- CO*C(2,1+ 16*Q)/2.0 + (C0/2.0 + l.O)'C(3,1+16*Q) 
C(3,I+20*Q) ~ PASSO*F(l+20'Q) 
X(I+20*Q) ~ Y(l+20'Q)- CO*C(2,1+20*Q)/2.0 + (C0/2.0 + l.O)'C(3,1+20*Q) 
C(3,1+24*Q) ~ PASSO'f(I+24*Q) 




DO 50 I~ I ,4*Q 
C(4,I) ~ PASSO'F(I) 
X(l) ~ Y(l) +(C( I,!)+ C(4,1))/6.0 + (2.0- CO) *C(2,1)/6.0 + (C0/2.0 + l.O)*C(3,1)/3.0 
C(4,I+4'Q) ~ PASSO*F(I+4'Q) 
X(I+4'Q) ~ Y(I+4*Q) + (C(l,I+4*Q) + C(4,I+4*Q))/6.0 + (2.0- CO) 
l * C(2,I+4'Q)/6.0 + (C0/2.0 + l.O)*C(3,1+4*Q)/3.0 
C(4,I+8*Q) ~ PASSO*F(I+8*Q) 
X(I+8'Q) ~ Y(I+8'Q) + (C(I,I+8'Q) + C(4,1+8*Q))/6.0 + 
(2.0- CO)'C(2,1+8'Q)/6.0 + (C0/2.0 + LO)'C(3,1+8'Q)/3.0 
C(4,I+l2'Q) ~ PASSO'F(I+l2'Q) 
X(I+I2'Q) ~ Y(I+I2'Q) + (C(l,l+l2'Q) + C(4,I+l2'Q))/6.0 + 
(2.0 -C0)'C(2J+l2'Q)/6.0 + (C0/2.0 + l.O)'C(3,I+l2'Q)/3.0 
C(4,I+l6'Q) ~ PASSO'F(I+l6'Q) 
X(I+I6'Q) ~ Y(I+I6'Q) + (C(l,I+I6'Q) + C(4,I+l6*Q))/6.0 + 
(2.0- C0)'C(2.I+l6'Q)/6.0 + (C0/2.0 + LO)'C(3,I+l6'Q)/3.0 
C(4J+20'Q) ~ PASSO'f(I+20'Q) 
X(l+20'Q) ~ Y(l+20'Q) + (C(l,I+20'Q) + C(4,1+20'Q))/6.0 + 
(2.0- CO)'C(2,1+20'Q)/6.0 + (C0/2.0 + LO)'C(3.l+20'Q)/3.0 
C(4J+24'Q) ~ PASSO'F(l+24'Q) 
X(l+24'Q) ~ Y(I+24'Q) + (C(l,I+24'Q) + C(4,1+24'Q))/6.0 + 











SUBROUTINE FUNC (X,F) 
lMPLICIT REAL'S (A-H,O-Z) 
DOUBLE PRECISION X(IOOOO),PY(lOOO),PX(lOOO) 
DOUBLE PRECISlON F(lOOOO),PM(lOOO) 
DOUBLE PREClSION Al,A3,AK(20),D(20),E(20),U(20) 
COMMON/BLOCI/ GO,PM,EBL,ET,ROP,R2,CP 
COMMON/BLOC7i PT.P.DR,RI,CN3,CP3,CA3,CH3 
COMMON/BLOC8/ Q,AI ,A3,A,PX.PY 
COMMON/BLOC9/ D.E,U,TM,FM 
























DO 100 J~1,4*Q 
1F(J.LT.Q+1)THEN 
X(1) ~ CN3*P/PT 
X(1+4*Q) ~ CP3*P/PT 
X(l+8*Q) ~ CA3*P/PT 





DR = (R2R1-R1)/(R2R1'(Q-1)) 
IF(J.EQ.1) GOTO 100 
RA=RA-DR 
H1=350 
GO=FM/(2'3.141516'RA 'H I) 
A1 = GO•PT/(PM(J)'(I-EBL)'R2RI'PX(J)'ROP) 






X(9'Q+ I )=X(9'Q) 
X(13'Q+I)=X(I3'Q) 
X(I7'Q+ I )=X( 17'Q) 
X(25'Q+ I)= O 
X(29'Q+1) =I 
X(21'Q+1)=766ffM 
DR = (R2R2-R1)/(R2R2'(Q-1)) 














X(26*Q+ I )'=O 
X(JO'Q+l)=1 
X(22*Q+ I )=766ffM 
DR= (R2R3-R1)/(R2RJ'(Q-I)) 




A1 = GO'PT/(PM(J)'(1-EBL)'R2R3'PX(J)'ROP) 

















DR = (R2R4-Rl )/(R2R4*(Q-l)) 






AI ~ GO*PT/(PM(J)*(l-EBL)*R2R4*PX(J)*ROP) 
A3 = ((l-EBL)*R2R4*ROP)/(G0'CP*ET*TM) 
END!F 
·--------------------------------------------------












DKl ~ l.8E-l2*DEXP(46.15-( -25 58li(X(J+ 20*Q)*TM))) 
DK2~980.39E-3 'DEXP( -7.12-( -4444/(X(J+ 20*Q)'TM))) 
·--------------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O NAFTÊN!CO 
*------------------------------------------------------------------------------------
* E l =X(J+ 28'Q)'O .003 *(AK(l )/DK l )'(DK I *X(J)*PT -X(J+8*Q)*(X(J+ l6'Q)**3 )*PT"4) 
* E2~X(J+ 28'Q)*0.02 *(AK(2)/DK2)*(X(J+4 'Q)'PT -DK2*X(J)*X(J+ l6*Q)*PT"2) 
* ES~X(J+28'Q)'0.02' AK(3)'(X(J+4 'Q)/PX(J)) 
* EJ~X(J+ 28*Q)'0.02 'AK( 4)'(X(J)/PX(J)) 
EL~El-E2+E3 
• 
F(J) ~ (-l/(ET'DR))'(-X(J-1)+ X(J)) -(1/(ET' Al))'EL 
·--------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O PARAFINA 
*--------------------------------------------------------------------------
EB=E2+E5 
' F(J+4'Q) = ( -1/(ET'DR))'( -X(J+4 'Q-l )+ X(J+4'Q))-( l/(ET' A l ))'EB 
*--------------------------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O AROMÁTICOS 
. ---------------------------------------------------~-------------------------
E6 = -El 
F(J+8'Q) = (-1/(ET*DR))'(-X(J+S'Q-l )+ X(J+S'Q))-(1/(ET' Al))'E6 
. --------~------------------~-------------------------------------~-~------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O PARAFINAS Cl-C5 
* --------------------~-----------------------------------------~---------~--------------




F(J+ 12*Q) = (-1/(ET*DR))*(-X(J+ 12*Q-I)+X(J+ 12*Q))-(II(ET' AI))*E7 
*----------------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O HIDROGÊNIO 
·----------------------------------------------------------------------------------~ 
• 
E8 = -3'El 
E9=-E2 
E! O= ((5/3)'E5+(8/3)'E3) 
ED= E8+E9+EIO 
F(J+ 16*Q)=( -1/(ET'DR))'( -X(J+ 16'Q- I)+ X(J+ I6'Q))-(I/(ET' A I ))'ED 
. ------------------------------------------------------------------------------




El2 = 47160*(EI) 
El3=954l*(E2) 
El4 = -14450*E5 
EIS= -25250*E3 
EF = E12+E13+El4+E15 
F(J+20'Q) = (-1/(ET*DR))'( -X(J+ 20'Q- I)+ X(J+ 20*Q))-A3 'EF 
. -----------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O COQUE 
*-----------------------------------------------------------------








* SUBROTINA DE CONT ÁGEM DE TEMPO 
************************************************************************************************************ 
******* 
SUBROUTINE TEMPO (X) 
• RETURN CURRENT TIME - MIDN!GTH -X 
1NTEGER'2 IHOURJMINUT,!SECON,IHUND 
REAL *4 RHOUR_RMINUT,RSECON,RHUND 
REAL*4 XJ,X 
* 
CALL GETTIM (IHOUR,IM!NUT,ISECON,IHUND) 
RHOUR = FLOAT (IHOUR) 
RMINUT = FLOA T (IMINUT) 
RSECON = FLOAT (ISECON) 











* MODELAGEM E SIMULAÇÃO DE UM REATOR CATALÍTICO DE FLUXO RADIAL CENTRÍPETO 
* NA REFORMA CATALÍTICA DA NAFTA 
* 
* MODELO UNIDIMENSIONAL, PSEUDO-HOMOGÊNEO, SEM DISPERSÃO DE CALOR E MASSA 
* 
* ESTADO ESTACIONÁRIO 
* 
* OS COMPOSTOS QUE PARTICIPAM DA REAÇÃO FORAM DISTRIBUÍDOS AO LONGO DO 









































SOLUÇÕES DO PROBLEMA 
MASSA ESPECÍFICA DA PARTÍCULA 
CONSTANTE DE ADSORÇÃO DO COMPONENTE i 
CALOR DE REAÇÃO DO COMPONENTE i 
CONSTANTE DA TAXA DE REAÇÃO PARA O COMPONENTE i 
PRESSÃO PARCIAL DE HIDROGÊNIO 
PRESSÃO TOTAL DO SISTEMA 











IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DOUBLE PRECISION X(40),Y(40) 
DOUBLE PRECISION A I ,A3,D(20),E(20),U(20) 
COMMON/BLOCII GO.PM,EBL,ET,ROP,R2,CP 
COMMON/BLOC7/ PT,P,A,PX,PY 
COMMON/BLOC81 A LA3 
COMMON/BLOC9/ D.E.U.TM 
REAL ITEMP 
OPEN(UNIT=5,FILE='GE 1 DAD',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=6,F!LE='GE2.DAD' ,ST A TUS~'OLD') 
OPEN(UNIT=7 ,FILE='GE3 .DAD' ,ST A TUS~'OLD') 
OPEN(UNIT=8,FILE='G2.DAT,ST A TUS~'NEW') 
READ (5,*) (D(I),I=I,5) 
READ (5,') (E(I),I~I,5) 
READ (5.') (U(I),I=l,5) 
READ (5,') TM 
























X( I)= CN3*P/PT 
X(2) = CP3*P/PT 
X(3) = CA3'PIPT 
X(4)=0*P/PT 
X(S) = CH3*P/PT 
X(6) = 773/TM 
X(7) =O 
ITEMP=O.O 
CALL TEMPO (ITEMP) 
WRITE (* ,20) 
WRITE (8,20) 
20 FORMAT (I/1/,JX,'COMP.cm',7X,'NAF',8X,'PAR',8X,'AR0',8X,'CI-C5',7 
• X,'H2' ,SX,'TEMP' j I) 
• 





9 !F(R2.NE.YO) GOTO I 
PX=P 
PY=X( I)+ X(2)+ X(3)+ X(4 )+ X(S) 
R=R2 
Y(l) = X(1)*PT' 1 00/P 
Y(2) = X(2)*PT'1 00/P 
Y(3) = X(3)'PT' I 00/P 
Y(4) = X(4)*PT'l00/P 




* Y(2)=Y(2)* 1 00/ZZ 
• Y(3)=Y(3)* 1 00/ZZ 
* Y(4)=Y(4)'100/ZV 
• Y(5)=Y(5)'100/ZV 
Y(6) = X(6)'TM 
Y(7)=PX 
Y(8) = 1 
WRITE (',31)R,(Y(J),J=l ,8, I) 
WRITE (8,3I)R,(Y(J),J=1,8,1) 



















11 CALL RKG (PASSO,X) 





I2 Y(l) ~ X(I)*PT*IOO/P 
Y(2) ~ X(2)*PT*I 00/P 
Y(3) ~ X(3)'PT*IOO/P 
Y(4) ~ X(4)'PT'IOO/P 









Y(6) ~ X(6)'TM 
Y(7) ~ X(7) 
Y(8) ~A 
WRITE (' ,30)R,(Y(J))~I ,8,I) 
WRITE (8,30)R,(Y(J),J~I ,8, I) 






!3 CONT~CONT+ I 
lO CONTINUE 
!4 IF(R2.EQ.YO) GOTO I7 
IF(R2.EQ.YI) GOTO I8 
IF(R2.EQ.Y2) GOTO I9 
IF(R2.EQ.Y3) GOTO 2I 
17 WRITE(* ,*)'TEMPERATURA DE ENTRADA DO REATOR 2' 
* WRITE (8, *) 'REATOR 2' 
* READ(*,*)XX 
X(6)=766(fM 
WRITE(', *)'RAIO EXTERNO DO REATOR 2' 








18 WRITE(*,')'TEMPERA TURA DE ENTR"-DA DO REATOR 3' 
* WRITE (8, *)'REATOR 3' 
* READ(*,*)XY 
X(6)~766rrM 
WRITE(',')'RAIO EXTERNO DO REATOR 3' 




WRITE(' ,*)'TAXA DE VELOCIDADE DO REATOR 3' 
GOT09 
• 
!9 WRITE(*,*)'TEMPERATURA DE ENTRADA DO REATOR4' 
* WRITE (8,') 'REATOR 4' 
* READ(*,*)XZ 
X(6)~766(fM 







WRITE(', ')'TAXA DE VELOCIDADE DO REATOR 4' 
* READ(*, *)GO 
GOT09 
• 
21 CALL TEMPO (ITEMP) 
WRITE (*,*) 
WRITE (*,')'TEMPO DE EXECUÇÃO =',ITEMP 















SUBROUTINE RKG (PASSO,X) 
IMPLICIT REAL *8 (A-H,O-Z) 
DIMENSION C(4,100),X(l OO),F(l OO),Y(IOO) 
CO= SQRT(2.0) 
DO 10 I= I, 7 
10 Y(l)=X(l) 
CALL FUNC(X,F) 
D020I= I, 7 
C(l,I) = -PASSO'F(I) 
20 X(!) = X(I) + C( I ,l)/2 
CALL FUNC(X,F) 
D0301= I, 7 
C(2,I) = -PASSO*F(l) 
X(I) = Y(l) +(CO- l.O)*C{l,l)/2.0 + (2.0 





D0401= I, 7 
C(3,1) = -PASSO*F(l) 
X(I) = Y(I)- CO*C(2J)/2.0 + (C0/2.0 





DOSO!= I. 7 
C(4,I)= -PASSO'F(I) 
X(I) = Y(l) + (C(l,l) + C(4,1))/6.0 + (2.0- CO) 







• SUBROTINA PARA O CÁLCULO DAS FUNÇÕES 
************************************************************************************************************ 
******* 
SUBROUTINE FUNC (X, F) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DOUBLE PRECISION X(40) 
DOUBLE PRECISION f(40) 









• CÁLCULO DA CONSTANTE DA TAXA 
DO 9 1~1,5 
9 AK(I)~D(I)*DEXP(E(l)-(U (I Y(X(6 )*TM))) 
• 
*-----------------------------------------------------------------------------------------
• CÁLCULO DAS CONSTANTES DE EQUILÍBRJO 
*------------------~-----------------------------------------------------------------
• 
DKl ~ l. 8E-l2'DEXP( 46.15-( -25581/(X(6)*TM))) 
DK2~80.39E-3 'DEXP( -7 .12-( -4444/(X( 6)'TM))) 
*-----------------------------------------------------------------------------------




El ~ 0.003'(AK(l )/DKI )*(DKI'X(l )'PT-X(3)*(X(5)*'3)*PT"4) 
E2 ~ 0.02*(AK(2)/DK2)*(X(2)'PT-DK2*X(I)*(X(S))*PT"2) 
ES ~ 0.02'AK(3)'(X(2)/(PX)) 
E3 ~ 0.02'AK(4)'(X(l)/(PX)) 
EL ~ E l-E2+E3 
F(l) ~ ·(l!Al)'EL 
·----------------------------------------------------------------------------
• EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O PARAFINA 
*----------------------------------------------------------------------------------
EB ~ E2+E5 
• 
F(2) ~ -(1/Al)'EB 
• 
•--------------------------------------------------------------






* EQUAÇÃO DE BALANÇO DE MASSA PARA O PARAFINAS Cl-C5 
·----------------------------------------------------------------------------
E7 = -3.2'(E5+E3) 
* 
F(4) = -(l!AI)'E7 
* 
·------------------------------------------------------------------------





E9 = -E2 
ElO ~((S/3)'E5+(8/3)'E3) 
ED = (E8+E9+El0) 
F(5) ~ -(1/Al)'ED 
*----------------------------------------------------------------------------------------





El4 = -14450*E5 
EIS"" -25250*E3 
EF = E12+E13+El4+El5 








• SUBROTINA DE CONTÁGEM DE TEMPO 
************************************************************************************************************ 
******* 
SUBROUTINE TEMPO (X) 
* RETURN CURRENT TIME- MIDNIGTH- X 
• 
* 
INTEGER '2 IHOUR,IMINUT,JSECON,IHUND 
REAL *4 RHOUR,RMINUT,RSECON,RHUND 
REAL*4Xl,X 
CALL GETTIM (IHOUR,IMINUT,ISECON,IHUND) 
RHOUR- FLOAT (IHOUR) 
RMINUT- FLOAT (IMINUT) 
RSECON - FLOAT (ISECON) 





11.3 - FORNALHA EM REGIME TRANSIENTE 
$DEBUG 
* 
• ESTE PROGRAMA RESOLVE O MODELO PARA A FORNALHA QUE AQUECE A CORRENTE 
• DE REAGENTES DA REFORMA CATALÍTICA . 
• 
* A EQUAÇÃO DIFERENCIAL ORDINÁRIA REPRESENTATIVA DO MODELO FOI RESOLVIDA 
• PELO MÉTODO DE RUNGE-KUTTA-GILL 
• 
















































VARIAÇÃO DA TEMPERATURA DA CORRENTE REACIONAL COM O TEMPO (K/s) 
CALOR RECEBIDO DA COMBUSTÃO PARA AQUECER A CORRENTE REACJONAL (cal/s) 
ENTALPIA DA CORRENTE REACJONAL NA ENTRADA DA FORNALHA (cal/moi) 
ENTALPIA DA CORRENTE REACIONAL NA SAiDA DA FORNALHA (cal/moi) 
VALOR DA TEMPERATURA EM CADA TEMPO (K) 
MASSA ESPECiFICA DA CORRENTE REACIONAL VARIANDO COM X (mol/cm3) 
-> CALOR ESPECiFICO A PRESSÃO CONSTANTE VARIANDO COM X (cal/mol.K) 
VOLUME DA TUBULAÇÃO QUE ESTÁ DENTRO DA FORNALHA (cm3) 
VAZÃO MOLAR DO HIDROCARBONETO REACIONAL (mol/s) 
VAZÃO MOLAR DA CORRENTE DE HIDROGÊNIO (moi/s) 
VAZÃO DA CORRENTE REACIONAL (moi/s) 
-> FRAÇÃO MOLAR DO OCTANO 
FRAÇÃO MOLAR DO DIMETIL CICLOHEXANO 
FRAÇÃO MOLAR DO XILENO 
FRAÇÃO MOLAR DO HIDROGÊNIO 
VAZÃO DE COMBUSTiVEL (moi/s) 
PRESSÃO TOTAL DO PROCESSO DE REFORMA ( atm.) 
-> CALOR GERADO PELA FORNALHA POR MOLDE COMBUSTiVEL (cai/s.moi) 
RELAÇÃO MOLAR HIDROGÊNIO/HIDROCARBONETO 
TEMPO ADMENSJONAL 
TEMPO REAL (s) 
************************************************************************************************************ 
******* 















IMPLJCIT REAL *8 (A-H,O-Z) 
COMMON/BLOCI/ Q,P.HE.F3,V,CP3,CN3,CA3,CH3 
REAL ITEMP 


















WRITE(' ,I) ZO,X,X-673,XXA 
WRITE (8,1) ZO,X,X-673,XXA 
FORMAT (5X,F20.!,5X.3F20.5) 
lTEMP~O.O 











16 HE=CPJ *(52388.8+(0.0684807'X I+ 39.8267))+CN3 *(43021.1 +(0.070385' 
• XI+ 34.0280))+CA3' (4I39.9+(0.0484453 'X I +27 .6637))+CH3*(I4.J96) 
* CALL RKG (PASSO,X) 
XXB~(X-673) 
* 
IF(CONT.NE.(NG!NP)) GOTO I3 
• 
WRJTE(* ,15)zo-580,x 
WR!TE (S,I 5)zo-580,x 





















SUBROUTINE RKG (PASSO,X) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DIMENSION C(4,l) 
CO~ SQRT(2.0) 








C(l,l) ~PASSO* F 
x~x+C(I,I)/2 
CALL FUNC(X,F) 
C(2, I)~ PASSO* F 
X~ Y + (CO· I.O)*C(l, l)/2.0 + (2.0 • CO)*C(2,I)/2.0 
CALL FUNC(X,F) 
C(3,l)~PASSO*F 
X ~Y- CO*C(2,I)/2.0 + (C0/2.0+ l.O)*C(3,l) 
CALL FUNC(X,F) 
C(4,1) ~PASSO' F 











SUBROUTINE FUNC (X. F) 
IMPL!CIT REAL'8 (A-H,O-Z) 
COMMON/BLOCI/ Q,P.HE,F3,V.CP3.CN3,CA3,CH3 
HS~CP3 '(523 88.8+(0 .0684807'X + 39 .8267))+CN3*( 43021.1 +(0.070385* 












* SUBROTINA DE CONTÁGEM DE TEMPO 
•••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••••• 
••••••• 
SUBROUTINE TEMPO (X) 




REAL *4 RHOUR,RMINUT,RSECON,RHUND 
REAL*4XIX 
CALL GETTIM (IHOUR.IM!NUT,ISECON,IHUND) 
!85 
Apêndices 
RHOUR ~ FLOAT (IHOUR) 
RMINUT ~ FLOAT (IMINUT) 
RSECON ~ FLOAT (ISECON) 
RHUND ~ FLOAT (!HUNO) 









111.1 -Horizonte do modelo igual a 60 com intervalo de tempo de 10 s (fornalha). 
I - .O 














!6 - .139160705972419E-03 
17 - .927689485914623E-04 













































III.2 - Horizonte do modelo igual a 70 para o caso SISO com intervalo de tempo 
de lOs (reator). 



















21 - .2629079506E-02 
22- .250033363IE-02 
23 - .2364829870E-02 
24- .2203795584E-02 

















41 - .300051 0996E-04 
42 - .2866881707E-04 
43- .2812497354E-04 
44- .2805859135E-04 
45 - .2821179148E-04 
46- .2838020258E-04 
47- .2841108274E-04 
48 - .28200 16872E-04 
49- .2768708470E-04 
50 - .2684956992E-04 
51 - .2569684755E-04 
52- .2426249512E-04 
53- .2259721205E-04 
54 - .2076188922E-04 
55- .1882135397E-04 




60 - .95197830 17E-05 






67 - .2286969418E-05 
68- .1793922191E-05 
69- .1394769812E-05 
70 - .1 075173408E-05 
Apêndices 
APÊNDICE IV 
LISTAGENS DAS SUBROTINAS DE 
CONTROLE 
IV.1 - CONTROLADOR PIO 
******************************************************************************************************* 
************ 































I 00 HE--cP3 '(52388.8+(0.0684807' XI+ 39 .8267))+CN3 *(4302 I. I +(0.070385* 




TIEMP=ZEMP+ 1 O 
TEMP=ABS(TTEMP-ZO) 
!F(TEMP.GT.O.OOOOOI) GOTO 1009 
CALL CONTROLE(X,AKC.TAUI,TAUD) 
ZEMP=ZO 























SUBROUTINE FUNC (X,F.AIST) 
IMPLICIT REAL*8 (A-H,O-Z) 
COMMON/BLOC I/ Q I ,FC,P,HE,F3, V .DISTSET,ZO 
COMMON/BLOC2/ CP3,CN3,CA3,CH3,TM,SETP,K 
HS=CP3*(52388.8+(0.0684807*X+39.8267))+CN3*(4302I.I+(0.070385* 

















SUBROUTINE CONTROLE (X,AKC,TAUI,TAUD) 










E(K + 3 )=SP-PTT 






IV.2 -CONTROLADOR DMC 
******************************************************************************************************* 
************ 















*** MATRIZO. PESO*** 
DI~! 
D2~!.3 
'*' VALOR K DAS MATRIZES QUE LIMITAM A VARIÁVEL MANIPULADA "* 
TS=O 
TI =O 



























DO !O TEM~I,ZM 
zo~TEM'IE-4 
100 HE~CP3 '(52388.8+(0.0684807'Xl + 39.8267))+CN3 '(43021.1 +(0.070385' 







TIEMP~ZEMP+ I O 
TEMP~ABS(TIEMP-ZO) 
IF(TEMP.GT.O.OOO!) GOTO !009 

















• SUBROTINA DE CONTROLE DO PROCESSO 
• 
• T=NÚMERO DE INTERVALOS ATÉ ATINGIR O ESTADO ESTACIONÁRIO 
• NN= NÚMERO DE VARIÁVEIS MANIPULADAS 
• V= HORIZONTE DE PREDIÇÃO 
• U =HORIZONTE DE CONTROLE 
• 
• T- É O NÚMERO DE INTERVALOS NO QUAL O HORIZONTE DO MODELO É DIVIDIDO 
• 
• OBS.: OS LIMITES DAS VARIÁVEIS INDEXADAS ESTÃO FIXOS PARA O CASO EM QUE: 
• 
• NN = 5 VARIÁVEIS 
• NV = NN'V = 1000 (200 HORIZONTES DE PREDIÇÃO) 
• NU= NN'U = I 000 (200 HORIZONTES DE CONTROLE) 
• 
* EM CASO DE AUMENTAR O NÚMERO DE VARIÁVEIS E OS HORIZONTES, VERIFICAR 








SUBROUTINE CONTROL (CA,AM2,T) 
IMPL!CIT REAL *8 (A-H,O-Z) 
DOUBLE PRECISION A( l 00, I OO),DTP(5000,5000) 
DOUBLE PRECISION T(IOO,IOO),P(IOO,I),AM2(IOO,I 00) 
OOUBLE PRECISION B(IOO,l),E(I OO,l),AT(I OO,!OO),E!(lOO,IOO) 
DOUBLE PRECISION E2(l 00, IOOO),AINV(I 00,1 OOO),TSS(I 00,1 00) 
DOUBLE PRECISION Til( IOO,IOO),ATl(I OO,IOOO),A T2(IOO,l 00) 
DOUBLE PRECISION AMI(lOO,lOO),AMA(!OO,!OO),AMAI(IOO,lOO) 
DOUBLE PRECIS!ON AMA2(l 00,1 OO),AMA3(1 00,1 OO),AMA4(1 00,1 00) 
DOUBLE PREC!SlON AMAS(IOO, l OO),AMA7(lOO,l OO),AMA8( 100,100) 
DOUBLE PREC!SlON AMA9(100,l00),AMAIO(IOO,lOO),AMAI 1(100,100) 
DOUBLE PRECISION DD I (I 00,1 OO),DD2(1 00,100) 
COMMON/BLOC li/ NN. Y.UL.NV.NU.AF,DI,D2,CASP,TS,TI,US,UI 
COMMON/BL0Cl2/ TT.:\T.FC 
* WRITE(*,l5) TT,V,UU,NN 
• WR!TE(S,JS) TT,V,UU,NN 
• 15 FORMAT(//,5X,'HORlZONTE DO MODELO (T)=',F4.1,/,5X,'HORIZONTE DE PRED 
• • !ÇÃO (V)=',F4.1/,5X,'HORIZONTE DE CONTROLE (U)=',F4.l /,SX,'VARIÁ 











A(NV* 1 0,1)=0 
SOMA2=SOMA2-l 
DO 5 I=N,NN+N·l 
AA=!-NN 




IF(SOMALGT.NV) GOTO 4 
DO 6 M=NN+I,(NU-SOMA2).NN 
A(SOMAl ,M)=A(I,J) 
SOMA l ~SOMA! +NN 









**"'CÁLCULO DA MATRIZ ERRO**'" 
' DO? K~I,NV 
DO&l~I,NN 
SOMA~! 
DO 9 J~NN+K,NV,NN 
B(K, I )~T(J,l)'DTP(l,SOMA) 
SOMA~SOMA+l 
P(K, l)~P(K, I )+B(K, I) 
9 CONTINUE 
8 CONTINUE 
E(K, I )~(1-AF)'(CASPA-CAA)-P(K,I) 
7 CONTINUE 
' IF(V.EQ.l) GOTO li 
' DO !O BB~NN+l,NV 
• E(BB,I)~E(BB,l)-E(BB-NN,l) 
• lO CONTINUE 
' 
*"'CÁLCULO DA AÇÃO DE CONTROLE '" 
* 
' 





El(l,l )~TSS(l,l)' AEl 










CALL SOM (AMA,AMAl,AMA3,NU) 
CALL SOM (AMA3,AMA2,AMA4,NU) 





CALL SOM(AMA7,AMA8,AMA 1 O,NU) 
CALL SOM( AMAI O,AMA9,AMA li ,NU) 
CALL MULT(AINV,AMAII,AM2,NV,NU) 





















SUBROUTINE TRAN (AP,AT,NV,NU) 
lMPLIClT REAL *8 (A-H,O-Z) 










DO lO I~l,A 
DO lO J~I,B 
lO AT(l,JFAP(J,l) 









SUBROUTINE MULT (PP,BB,AM,NV ,NU) 
IMPLIClT REAL *8 (A-H,O-Z) 
DIMENSION PP(l 00, I OO),BB(l 00, I OO),AM(I 00, I 00) 


















































DO 30 !=!,A 
DO 20 J=I,B 
AM(l,J)=O 
DO !O K=I,C 
!O AM(I,J)=AM(l,J)+PP(I,K)'BB(K,J) 








*** INVERSO DA MATRIZ *** 
******************************************************************************************************* 
************ 
SUBROUTINE INV (AM,AINV,NU) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 















































c ***** DIVIDE COLUNA POR- PIVOT ***** 
90 !F (BIGA)! 10,100,110 
100 D=O. 
RETURN 





c ***** REDUCAO DA MATRIX ***** 




DO 160 J=l,NU 
Il=JJ+NU 
JF(l-K) 140,160,140 




c ***** DIVIDE LINHAS POR PIVOT ***** 
KJ=K-NU 






c ***** TROCA PIVOT POR RECIPROCO ***** 
A(KK)= L/BIGA 
190 CONTINUE 
























' 270 K=O 



















SUBROUTINE SOM (B,C,D,NU) 











DO 10 !=1,AW 
DO 10 J=1,AZ 
10 D(1,J)=B(I,J)+C(1,J) 










SUBROUTINE DIAGONAL (Dl,D2,DD1,DD2,NV ,NU) 
IMPLICIT REAL *8 (A-H,O-Z) 
* 
DIMENSION DD 1 (1 00,1 OO),DD2(1 00,1 00) 







• WRJTE (*,*)'DDI',l,J,'=',DDI(l,J) 
I O COl'<'TINUE 
DO li !=!,NU 


















SUBROUTINE TRl (TS,TI,TSS,TII,NU) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DIMENS!ON TSS(l 00,1 OO),T!l(l 00,1 00) 















IV.3 - CONTROLADOR LDMC 
******************************************************************************************************* 
************ 

















































' DO IO TEM~I,ZM 
' zo~TEM*IE-4 
• 






* XI+ 34.0280))+CA3 *( 4139.9+(0.0484453*XI + 27.6637))+CH3 *(I4.I96) 
TTE~ZEMP+ I O 
TEM~ABS(TTEMP-ZO) 
IF(TEMP.GT.O.OOOI) GOTO 1009 
















* SUBROTINA DE CONTROLE DO PROCESSO 
* 
* T ~NÚMERO DE INTERVALOS ATÉ ATINGIR O ESTADO ESTACIONÁRJO 
* NN~ NÚMERO DE VARIÁVEIS MANIPULADAS 
* V ~ HORIZONTE DE PREDIÇÃO 
* U ~HORIZONTE DE CONTROLE 
* 
* T- É O NÚMERO DE INTERVALOS NO QUAL O HORIZONTE DO MODELO É DIVIDIDO 
* 
* OBS.: OS LIMITES DAS VARIÁVEIS INDEXADAS ESTÃO FIXOS PARA O CASO EM QUE: 
* 
* NN~ 5 VARIÁVEIS 
* NV ~ NN*V ~ I 000 (200 HORIZONTES DE PREDIÇÃO) 
* NU~ ]);'N'U ~ 1000 (200 HORIZONTES DE CONTROLE) 
' 
* EM CASO DE AUMENTAR O NÚMERO DE VARIÁVEIS E OS HORIZONTES, VERIFICAR 







SUBROUTINE CONTROL (CA,DTPI,T,MS,NS,MPS,NPS,MIS,M2S,M3S) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
• nu~ I (AS( I5, I6),iovs(3 ),ro( 4) );nu~2(AS(3 0,32 ),iovs( 6),ro(8) );nu~ 3 (AS( 4 5, 48),iovs(9),ro( I2)) 






DOUBLE PRECISION A( 1000, !OOO),DTP( 1000, I 000) 
DOUBLE PRECISION T(IOOO,IOOO),P(IOOO,I),AM2(IOOO,IOOO) 
DOUBLE PRECISION B(IOOO,I),E(IOOO,I),AT(IOOO,IOOO),DTPI(IOOO,IOOO) 
DOUBLE PRECISION AMI(l 000, I OOO),AMA(I 000, I OOO),AMJ(I 000, I) 
DOUBLE PRECISION DD I(I OOO,I OOO),DP(I 00, I OO),DD2(IOO, I 00) 






COMMON/BLOC13/ W,UMAX,UMIN,DUMAX, WQ 
CAA=(CA-673)/820 
CASPA=(CASP-673)1820 
***MONTAGEM DA MATRIZ DINÂMICA*** 
' SOMA!=! 
SOMA2=NN 




DO 5 I=N,NN+N·l 
AA=l-NN 





IF(SOMAI.GT.NV) GOTO 4 
DO 6 M=NN+J,(NU-SOMA2),NN 
A(SOMAl,M)=A(l,J) 
SOMA!=SOMA!+NN 

















E(K, l )=( 1-AF)'(CASPA-CAA)·P(K, l) 
7 CONTINUE 
• 
*" CÁLCULO DA AÇÃO DE CONTROLE "* 
* 
• 






• AMA É A MATRIZ QUE SERÁ MULTIPLICADA PELA MATRIZ DA V AR!. MANIPULADA 




















• MONTAGEM DA PLANIU!A DE ENTRADA PELO METODO SIMPLEX 
******************************************************************************************************* 
************ 
' DO 5011~1,NU+1 

























DO 502 I=NU+2.2*NU+1 













































IF(J.LT.3*NU+2.AND.J.GT.2*NU+ I) THEN 








CALL SIMPLEX (AS,MS,NS,MPS,NPS,MIS,M2S,M3S,IOVS,RO) 
' DO 30I I=I,MS 
30 l AM3(IOVS(I), !)=AS(!+ I, I) 
* 
***AÇÃO PASSADA DE CONTROLE*** 
* 
* 




DO 13 J=I,NN 






• DO 84 I=l,NH 
* WRITE(8,85)DTP(1 ,I) 
• 85 FORMAT(2X,E8.2) 








FORMAT(//,'AÇÃO PASSADA PARA O PRÓXIMO PERÍODO DE AMOSTRAGEM',//) 

















SUBROUTINE TRAN (A,AT,NV,NU) 
MPLICIT REAL *8 (A-H,O-Z) 












'*'MULTIPLICAÇÃO ENTRE MATRIZES*'' 
******************************************************************************************************* 
************ 
SUBROUTINE MULT (PP,BB,AM,NV,NU) 
MPL!CIT REAL '8 (A-H,O-Z) 


















DO 20 J~1,B 
AM(I,JFI) 


















SUBROUTINE SOM (B,C,D,NU) 
!MPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 
DJMENSION B{l 000,1 OOO),C{l 000,1 OOO),D(1 000,1 000) 
COMMON/BLOC15/ PB 
DO 10 I~1,NU 
DO 10J~1,NU 
1 O D(I,J)~B(I,J)+C{I,J) 










SUBROUTINE DIAGONAL (D1,D2,DD1,DD2,NV,NU) 
IMPLICIT REAL '8 (A-H,O-Z) 










• WRITE (',')'DDI',I,J,'=',DDI(I,J) 
10 CONTINUE 
DO li !=!,NU 













• MÉTODO SIMPLEX DE PROGRAMAÇÃO LINEAR 
' 
• ESTE PROGRAMA FOI BASEADO NO UVRO NUMERJCAL RECIPES - CAP I O 
• ALGUNS ERROS FORAM CORRIGIDOS E O PROGRAMA PRINCIPAL FOI DESENVOLVIDO POR 
• C. AUGUSTO PIRES . 
• 
• A ORDEM DAS LINHAS REFERE-SE:FUNÇÃO OBJETIVO,RESTRIÇÕES <=,RESTRIÇÕES >= 
' E RESTRIÇÕES= 
' 
• ESTE PROGRAMA FOI ESCRITO PARA MAXIMIZAR. SE FOR MINIMIZAR TROCAR OS SINAIS 
• DOS COEFICIENTES DA FUNÇÃO OBJETIVO 
' 
• 
• N É O NÚMERO DE VARIÁVEIS NÃO BÁSICAS 
• M É O NÚMERO DE RESTRIÇÕES SEM CONTAR COM X(l)>~ 
• MP É O NÚMERO DE LINHAS DA MATRIZ INTERNA MP>=M+2 
• NP É O NÚMERO DE COLUNAS DA MATRZ INTERNA NP>=N+l 
• M I É O NÚMERO DE RESTRIÇÕES COM SINAL <= 
' M2 É O NÚMERO DE RESTRIÇÕES COM SINAL>= 
• M3 É O NÚMERO DE RESTRIÇÕES COM SINAL = 






















DO 12 l=I,M 
IF(A(l+l,I).LT.O.) THEN 

























ELSE IF(BMAX.LE.EPS.AND.A(M+2,1).LE.EPS) THEN 
MI2~M1+M2+1 
DO 16 I~M12,M 
IF(OV(IP).EQ.IP+N) THEN 
CALL SIMP1(A,MP,NP,IP,LI ,NLl ,1 ,KP ,BMAX) 





DO 18 I~M1+1,M12 
IF(L3(1-M1).EQ.1) THEN 
DO 17 K~1,N+1 











1 CALL SIMP3(A,MP,NP,M+ 1,N,IP,KP) 
I F(OV(IP).GE.N+Ml+M2+1) THEN 
DO 19 K=1,NLl 
IF(Ll(K).EQ.KP) GOTO 2 
19 CONTINUE 
2 NLI~NL1-1 




IF(OV(IP).LT.N+M1+1) GOTO 20 
KH=OV(IP)-MI-N 




DO 22 I~1,M+2 





IF(IR.NE.O) GOTO 10 






























DO ll K~2,NLL 
IF(IABF.EQ.O) THEN 
TEST~A(MM+ I ,LL(K)+ 1 )·BMAX 
ELSE 
TEST~ABS(A(MM+ l,LL(K)+ I ))·ABS(BMAX) 
ENDIF 
IF(TEST.GT.O) THEN 





















DO ll I~l,NL2 
IF(A(L2(!)+ 1,KP+ l).LT.-EPS) GOTO l 
11 CONTINUE 
RETURN 












QP~A(IP+ I ,K +I)/ A(IP+ I ,KP+ I) 
QO~A(II+ I,K+ I)/A(II+ I,KP+I) 


























PIV~ I./ A(IP+ 1 ,KP+ 1) 
DO I2 II~1,Il+I 
IF(II-l.NE.IP) THEN 
A(Il,KP+ 1 FA(II,KP+ I )*PIV 
DO li KK~1,KI+1 
IF(KK-l.NE.KP) THEN 





DO I3 KK~I,K1+I 
IF(KK-l.NE.KP) THEN 
A(IP+ I ,KKF-A(IP+ I ,KK)'PIV 
ENDIF 
I3 CONTINUE 
A(IP+ I,KP+ I FPIV 
' RETURN 
END 
IV.4- RESPOSTAS DO PROCESSO A CADA ~t 
******************************************************************************************************* 
************ 




























































































* SUBROTINA PARA O CÁLCULO DAS FUNÇÕES 
******************************************************************************* 










A3 = ((l-EBL)'R2)/(GO'CP'ET'TM'ROP) 













A3 = ((l-EBL)'R2)/(GO'CP'ET'TM*ROP) 






A3 = ((l-EBL)'R2)/(GO'CP'ET'TM*ROP) 
DR = (R2-Rl)/(R2'(Q-l)) 
GOTO 100 
• 
• 
• 
100 CONTINUE 
RETUR.l'l 
END 
209 
